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RESUMO

O principal objetivo deste trabalho ¢ estabelecer caminhos apropriados para a
estimativa da eficiéncia de pratos valvulados com downcomer e pratos dualflow em colunas
de destilagdo industriais. O conhecimento da eficiéncia tem importancia fundamental no
projeto e na avaliacdo do desempenho de colunas de destilacdo. Pesquisando a literatura, pode
ser identificada uma darvore de alternativas para compor o modelo de eficiéncia de prato,
dependendo dos modelos de transferéncia de massa, do modelo de distribui¢do das vazdes de
liquido e vapor sobre o prato, do modelo de arraste de liquido, do modelo de equilibrio da
mistura multi-componente, dos modelos de propriedades fisicas, do modelo da altura da
espuma sobre o prato e da defini¢do de eficiéncia. Neste trabalho, diferentes métodos para a
predigdo da efici€ncia em pratos valvulados e pratos dualflow foram compostos e comparados
contra dados de trés colunas de destilacdo industriais sob diferentes condi¢des operacionais.
Os modelos foram inseridos no simulador Aspen Plus 12.1, em linguagem Fortran, junto com
dados geométricos dos pratos, propriedades dos fluidos e dados de operacdao das colunas de
destilagdo industriais. Para cada coluna foi escolhido o melhor pacote termodinamico pela
verificagdo dos perfis de temperatura e composi¢des de topo e fundo obtidos via simulacao
contra os valores reais correspondentes das colunas de destilagdo industriais. Foi feita uma
modificacdo no pardmetro da fragdo de furos que estdo em jetting no modelo hidraulico da
dispersao acima do prato de Garcia (1999). Essa modifica¢ao produziu resultados melhores na
predicdo da fragdo de furos em jetting e eficiéncia dos pratos dualflow e resultados similares
aos de Garcia (1999) para a eficiéncia dos pratos valvulados.

Palavras-chave:
destilacdo fracionada - eficiéncia de prato - colunas de destilagdo.



ABSTRACT

The main objective of this work is to establish appropriated ways for estimating the
efficiencies of valve trays with downcomer and dualflow trays of industrial distillation
columns. The knowledge of efficiencies has fundamental importance in the design and
performance evaluation of distillation columns. Searching in the literature, a tree of
alternatives was identified to compose the tray efficiency model, depending on the mass
transfer models, the liquid distribution and vapor flow model on the tray, the liquid drag
model, the multi-component mixture equilibrium model, the physical properties models, the
height of froth on the tray model and the efficiency definition. In this work, different methods
to predict the efficiency in valve trays and dualflow trays were composed and compared
against data from three industrial distillation columns under different operating conditions.
The models were inserted in the Aspen Plus 12.1 simulator, in Fortran language, together with
geometrical tray data, fluid properties and operating data of the distillation columns. For each
column the best thermodynamic package was chosen by checking the temperature profile and
overhead and bottom compositions obtained via simulation against the corresponding actual
data of industrial columns. A modification in the parameter representing the fraction of holes
in jetting, in the hydraulic model of the dispersion above the tray from Garcia (1999), was
proposed. Modification produced better results in the prediction of the fraction of holes in
jetting and efficiency in dualflow trays and similar results to Garcia (1999) to the efficiency in
valve trays.

Key-words:
fractionated distillation - tray efficiency - distillation columns
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1 DESTILACAO

1.1 HISTORICO

Destilagao ¢ a tecnologia dominante nos processos quimicos industriais. Em todo o
Mundo, cerca de 95% das separagdes sdo feitas dessa forma. S6 nos Estados Unidos, existem
aproximadamente 40 mil colunas de destilagdo, representando um investimento de capital ao
redor de 8 bilhdes de ddlares e utilizando energia equivalente a aproximadamente 1 milhdo de
barris por dia de dleo cru, que representam aproximadamente 15% do total de toda energia

consumida nas industrias do Estados Unidos (ZANETTI, 1997 apud GARCIA, 1999).

A Figura 1.1 mostra que ha uma correlagdo entre a maturidade de uso e maturidade
tecnolodgica nos processos de separacdo. Sem duvida, a destilagio ¢ a mais importante
tecnologia de separag¢do utilizada em processos industriais e, de longe, o método mais

desenvolvido (GARCIA, 1999).

Use
Asymptote |_ Dlullllaﬂun.
L Gas Absorption
. .
=l Cosiallzation @ DAt
g - nExcange @ % O ey
= | @ Adsorplion: Gas Feed
g — @ Adsorption: Liquid Feed
>
Suparcritical Mambranes: Gas Faed
Bes Abs. /EX. % Mombranes: Liquid Fesd
| ® R
Iim%’m%u ”ﬁﬂﬁ
| @, Fleld- Inducad Sepavations
First Allinity Separations
Appncaﬂun Ll 1 ] i l ] [ 1
Invention Technology
TECHNOLOGICAL MATURITY Asymptote

Figura 1.1: Estado do desenvolvimento dos processos de separagdo
(KELLER, 1987 apud GARCIA, 1999)
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Na industria petroquimica, as colunas de pratos sao um dos equipamentos mais usados
na separacdo de misturas de liquido e vapor / gas (XU et al.,, 1994). Os pratos sdo

classificados em dois tipos, conforme o escoamento: cruzado ou contracorrente.

1.2 PRATOS COM ESCOAMENTO CRUZADO
Em pratos com escoamento cruzado, o liquido flui entre os pratos através dos
downcomers e o vapor flui através de furos, valvulas ou borbulhadores, como mostrado na

Figura 1.2.

OIS,
PG

(a) (b)

Figura 1.2: Pratos com escoamento cruzado (KISTER, 1992)

Na Figura 1.3 ¢ mostrado um exemplo de pratos de ultima geracdo, que possuem alta
capacidade, ou seja, admitem vazdes internas de liquido e vapor maiores do que em pratos
convencionais sem ocorrer inundacdo, e alta eficiéncia, proporcionada por promotores de
escoamento na saida dos dowcomers e valvulas que possuem leve inclinacdo melhorando o
escoamento do liquido sobre o prato e, conseqiientemente, a transferéncia de massa entre as

fases vapor e liquida.
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Figura 1.3: Prato Superfrac Trays (KOCH-GLITSCH, 2000)

1.3 PRATOS COM ESCOAMENTO CONTRACORRENTE OU DUALFLOW

Bem menos conhecidos, os pratos dualflow sdo aqueles onde, em contracorrente, o
liquido e o vapor passam de um prato a outro através dos mesmos furos, ndo possuem
downcomers e podem ter um formato ondulado. Segundo Garcia e Fair (2002) podem ser
chamados de turbogrid tray ou ripple tray. As Figuras 1.4 e 1.5 mostram desenhos

esquematicos de pratos dualflow.

Rain Space |: ;

Froth Height | | JEEES

Rotated 90°

Figura 1.4: Esquema de prato dualflow (STONE & WEBSTER, 1997)
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Figura 1.5: Desenhos diferentes de pratos (LOCKETT, 1986)

Os pratos dualflow t€ém maior capacidade e menor perda de carga do que pratos com
downcomers, pois 0 escoamento ¢ através de toda secdo transversal da coluna (XU et al.,
1994). Propiciam boa transferéncia de massa dos componentes entre as fases liquida e vapor,
com baixo investimento de capital e sdo utilizados em aplicagdes onde ha presenca de solidos

e polimeros (GARCIA e FAIR, 2002).

Apesar do uso cada vez maior de pratos dualflow na indastria petroquimica e do
petréleo, raras sdo as publicagdes sobre estimativa de eficiéncia desses pratos. Segundo
Garcia e Fair (2002), cada vez mais os pratos dualflow tém substituido pratos de escoamento
cruzado para aliviar problemas de incrustacdes severas. Segundo Baird (1999) apud Garcia e
Fair (2002), na industria onde trabalha ha pratos dualflow instalados em 70 colunas onde os
solidos representam problema operacional. Tais argumentos t€ém encorajado projetistas a
usarem esses pratos, chamados de autolimpantes, sem adequado suporte de modelos

preditivos para eficiéncia (GARCIA e FAIR, 2002).

Entretanto, Weiland (2001) mostrou que pratos dualflow sido hidraulicamente
instaveis. Esta instabilidade leva a uma baixa transferéncia de massa € a uma faixa de

operagdo muito estreita na qual a eficiéncia 6tima ¢ atingida. A fim de permitir a passagem de
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liquido e vapor, grandes regides do prato sdo dedicadas a vazao de liquido e outras, a
passagem de vapor. Isto, obviamente, reduz o contato entre as duas fases, resultando em uma

baixa transferéncia de massa.

Segundo Xu et al. (1994), a eficiéncia de pratos dualflow ¢é afetada por trés fatores
principais: vazdes internas (de liquido e vapor), propriedades fisicas e fragdo de area

perfurada (¢). O efeito das vazdes internas ¢ considerado através do fator superficial Fi, que

¢ definido como o produto da velocidade superficial do gas através da area ativa do prato pela
raiz quadrada da massa especifica do gas e representa a quantidade de vapor nos pratos (vapor

load), mostrado na Equagao 1.1:

Fs=u,.py’ (1.1)

A medida que o fator Fs aumenta, os coeficientes de transferéncia de massa também
aumentam por causa da turbuléncia dos fluidos. A altura da espuma e, por isso, os tempos de
contato entre o gas e o liquido aumentam para altos valores de Fs. Esta ¢ uma caracteristica
que diferencia pratos dualflow de pratos com downcomer (XU et al., 1994), pois nos pratos

com downcomer a turbuléncia ¢ menor do que em pratos dualflow, a medida que Fs aumenta.

As propriedades fisicas mais importantes sdo, principalmente, a massa especifica do
liquido, que afeta a altura da espuma, e as tensdes superficiais, que afetam a estrutura das

bolhas (XU et al., 1994). A fragdo de area perfurada (¢ ) ¢ o pardmetro mais importante no

projeto deste tipo de prato. Estudos mostram que quanto maior a area perfurada, maior a
capacidade, mas menor a eficiéncia. Xu et al. (1994) e investigagdes prévias (KRIES e

RAAB, 1979 apud XU et al., 1994) mostram que ¢ na faixa de 15 a 25% deveria ser usada

para a combinacao de alta capacidade e alta eficiéncia.
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1.4 EFICIENCIA DE PRATO
Cada vez menos dados e métodos para estimativa da eficiéncia de prato sdo publicados
pelos detentores de tecnologia de fabricacao de bandejas. Além disso, os métodos existentes

ainda sdo relativamente imprecisos (KLEMOLA e ILME, 1996).

A eficiéncia de prato ¢ um fator crucial no projeto e na andlise de colunas de
destilagcdo porque relaciona o niimero de estdgios tedricos com o numero de pratos reais. O
procedimento normal de projeto € calcular o numero de estagios tedricos com ajuda de
modelos rigorosos, disponiveis nos pacotes de simuladores comerciais. A conversao para
pratos reais requer a predicdo da eficiéncia local (eficiéncia de ponto Eog), seguida pela
transformagdo deste valor para o prato inteiro (eficiéncia de Murphree, Ejp). Deste ultimo
valor, o numero requerido de pratos reais na coluna é rapidamente calculado, através da

eficiéncia global (Eoc).

Enquanto muito esfor¢co tem sido feito para a determinagdo do numero de estagios
teoricos de uma coluna, relativamente pouca aten¢do tem sido dada para a sua conversao para
nimero de estdgios ou pratos reais. Em parte, isto resulta do problema complexo de
entendimento dos fendmenos de duas fases que existem na zona de contato, onde a
transferéncia de massa ocorre. A predi¢do da eficiéncia de ponto (Eos) ¢ um problema de
transferéncia de massa liquido-vapor, enquanto a conversao para eficiéncia de prato (Eyy) €

um problema de geometria e hidraulica do prato (GARCIA e FAIR, 2000a).

E um desafio conseguir a melhor seqiiéncia de métodos e correlagdes para a estimativa
da eficiéncia global de uma coluna, sabendo que uma operacdo unitaria tdo bem estudada

quanto a destilacdo sofra de uma quantidade grande de problemas de predi¢do de eficiéncia
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nao resolvidos (GARCIA e FAIR, 2000a). Este problema tem sido chamado de ‘“a ultima

fronteira” no desenvolvimento da tecnologia da destilagdo (FAIR, 1991 apud GARCIA, 1999,

p- 7).

A Tabela 1.1 ilustra um caso real ocorrido em uma coluna de destilacdo na industria
petroquimica. Esta coluna tem como carga uma mistura multicomponente de compostos com
4 carbonos. O composto chave-leve sera chamado de “LK” e o chave pesado de “HK”. O

componente “LK” ¢ o principal produto dessa Unidade.

Tabela 1.1: Caso real de coluna de destilagao

A B C
Projeto | Operagdo proxima | Operacdo no limite
das condigdes de de capacidade da
projeto coluna

Recuperacdo do LK (%) 92 30 76
Eficiéncia global 0,70 0,33 0,45
Teor de HK no topo (ppm mol) 200 2900 4000
Produgdo de LK (t / més) 3400 1240 3460

Pode-se concluir, comparando-se as colunas A e B da Tabela 1.1, que houve um erro
de projeto dessa coluna, pois a eficiéncia global durante a operacao ficou muito abaixo do
projeto, gerando uma perda de producao mensal do produto “LK” de 2160 t / més, deixando-
se de ganhar 3,9 milhdes de US$ / ano. Estudando o problema, chegou-se a conclusdo que
existiram dois tipos de erros, um na parte termodinamica e outro na predi¢cao da eficiéncia dos
pratos. Em relagdo a modelagem termodinamica dessa coluna, se, com a mesma equagao de
estado, fossem utilizados os parametros de interagdo binaria atualizados, a eficiéncia global
necessaria, para se conseguirem as mesmas composigoes de topo e de fundo, teria que ser de
0,94, ou seja, a separagao ¢ mais dificil do que a prevista no projeto, no projeto previram-se

menos estagios teoricos que os necessarios. Em relagdo a predigao da eficiéncia global feita
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pelo projetista de 0,70, nota-se, na coluna C da Tabela 1.1, que, mesmo maximizando-se as
vazdes internas de liquido e vapor até valores préximos da inundacdo do prato, onde a
eficiéncia de prato atinge seu valor maximo, a eficiéncia global da coluna nio passou de 0,45,
longe do previsto pelo projeto de 0,70. Enfim, para avaliagdo de novos projetos, de
modifica¢des do tipo de prato de uma coluna ou na busca do ponto 6timo de operagao, ¢

necessario um bom método para a predi¢do da eficiéncia global de colunas de destilagao.

1.5 METODOS PARA ESTIMATIVA DA EFICIENCIA DE COLUNAS

M¢étodos empiricos e semi-empiricos t€m sido propostos para a determinacdo da
eficiéncia de ponto e de prato. A primeira tentativa para entender a eficiéncia foi feita pelo
AIChE (American Institute of Chemical Engineers) em 1958. Um esfor¢o pioneiro para
entendimento dos mecanismos de transferéncia de massa em pratos perfurados foi feito por
Prado (1986) em sua pesquisa de doutorado. Seu trabalho elucidou a conexdo entre
transferéncia de massa e hidraulica e foi resumido em dois artigos (PRADO et al., 1987;
PRADO e FAIR, 1990). Prado (1986) dividiu um prato perfurado com escoamento cruzado
em zonas ¢ aplicou, em cada uma delas, a teoria de transferéncia de massa dos dois filmes,
considerando o tipo de regime de escoamento. O autor considerou trés regides: a regiao
préxima dos furos, onde o gas pode estar em regime de escoamento de jet ou borbulhamento,
a regido de espuma, a qual ¢ composta por bolhas de gas dispersas no liquido e a zona de
spray. Contudo, seu trabalho limitou-se ao contato ar-dgua, ndo tendo sido estendido para

sistemas nao-aquosos.

Garcia (1999), em sua tese de doutorado, apresentou um modelo tedrico fundamental
para estimar a eficiéncia de pratos perfurados com downcomer. Foi um aperfeigoamento do

modelo proposto por Prado (1986), agora para sistemas nao-aquosos. Até entdo, a correlacao
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de Chan e Fair (1984), desenvolvida usando o maior nimero de dados, era a mais

recomendada em publicagdes (BENNETT et al., 1997).

Posteriormente, Garcia e Fair (2002) ampliaram a aplicagdo do modelo de zonas de
Garcia (1999) para pratos dualflow. Até entdo, a tentativa mais recente de modelar a

eficiéncia deste tipo de prato tinha sido feita por Xu et al. (1994).

1.6 OBJETIVOS DESTE TRABALHO

A proposta deste trabalho foi modificar o modelo de Garcia (1999) para permitir a
predi¢do da eficiéncia global de colunas de destilagdo reais de uma industria petroquimica.
Compararam-se os valores de eficiéncia global calculados pelo modelo de Garcia (1999)
modificado neste trabalho com os modelos de Garcia (1999) original e de Chan e Fair (1984),
no caso de coluna de pratos valvulados. Para pratos dualflow, aplicaram-se as modificagdes
propostas por Garcia e Fair (2002), tanto no modelo de Garcia (1999) original quanto no
modificado neste trabalho, comparando-os com o modelo de Xu et al. (1994). Por fim, em
ambos os tipos de colunas, de pratos valvulados com downcomer e de pratos dualflow,
compararam-se as eficiéncias globais calculadas através dos modelos, com as eficiéncias

globais reais dessas colunas de destilacao.

Os objetivos especificos deste trabalho foram:

a) Compilar o banco de dados de trés colunas de destilagdo, uma de pratos valvulados
e duas de pratos dualflow. Os dados foram restringidos a periodos de tempo considerados
confidveis. Modelar as colunas no simulador Aspen Plus 12.1. Escolher modelos

termodinamicos ¢ métodos para estimativa das propriedades fisicas.
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b) Comparar as eficiéncias globais, perfis de temperaturas e composi¢des de topo e de
fundo reais com as obtidas com o modelo de Garcia (1999) original e propor uma nova

correlacdo para o célculo da fragao dos furos ativos que estao em jetting (FJ).

¢) Comparar o modelo de Garcia (1999) modificado em F.J com o modelo original de
Garcia (1999) e com o modelo de Chan e Fair (1984), para pratos valvulados. Para pratos
dualflow aplicar as modificacdes de Garcia e Fair (2002) no modelo de Garcia (1999) original
e modificado e compara-los com o modelo de Xu et al. (1994). Comparar com os valores de

eficiéncia global real de colunas industriais.

d) Testar a aplicabilidade dos modelos de predicao de eficiéncia utilizados nesse

trabalho para diversas condigdes de vazdes e composi¢des das colunas reais.

e) Implementar no software Aspen Plus 12.1 rotina para calculo da eficiéncia global de
colunas com pratos valvulados com downcomer e pratos dualflow, disponibilizando-as para o

uso industrial.

1.7 ESTRUTURA DO TRABALHO

Além da introdugdo, este trabalho apresenta mais 4 capitulos. A revisdo da literatura
sobre modelos de predicao de eficiéncia de colunas ¢ abordada no Capitulo 2. Os principais
parametros referentes a hidraulica de pratos e sua influéncia na eficiéncia dos pratos € o tema
do Capitulo 3. No Capitulo 4, ¢ mostrado um resumo esquematico em forma de fluxograma
da seqiiéncia de equagdes para o calculo da eficiéncia global de uma coluna de destilagdo e ¢
apresentada a modificagdo proposta no modelo base de Garcia (1999) no parametro FJ (fragao

dos furos que estdo em jetting). No Capitulo 5, ¢ mostrada a validagdo dessa modificacao,
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comparando o resultado de eficiéncia global obtido com o modelo de Garcia (1999)
modificado nesse trabalho, com o modelo original de Garcia (1999), com outros modelos para
predi¢do da eficiéncia de colunas e com a eficiéncia global das colunas reais. Por ultimo, sdo

apresentadas as principais conclusdes, juntamente com sugestoes para trabalhos futuros.
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2. MODELOS PARA PREDICAO DA EFICIENCIA DE PRATO

Neste Capitulo, ¢ mostrado o produto da pesquisa na literatura sobre os modelos para
predi¢do da eficiéncia de colunas de pratos. Inicialmente, algumas definicdes basicas sdo
apresentadas, assim como os métodos classificados em empiricos, tedricos ou semi-empiricos.
Por fim, sdo apresentados os modelos hidrodinamicos.
2.1 DEFINICOES
2.1.1 Eficiéncia de ponto, Eog

A eficiéncia de ponto ¢ obtida a partir do numero global de unidades de transferéncia

de massa (Nog), referido a fase vapor, usando a Equagao 2.1.

Ey,; =1-exp(—N,; ) (2.1)

Porém, inicialmente, o nimero global de unidades de transferéncia de massa ¢ obtido a
partir do nimero individual de unidades de transferéncia de massa nas fases liquida e vapor,

N’ e Ng, respectivamente:

L (2.2)

Para a fase vapor tem-se:

N, =kg.a't, (2.3)
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e para a fase liquida:

N, =k, .at, (2.4)

onde a’ e a sdo as areas interfaciais por unidade de volume de gas e liquido, respectivamente;

e 11 e tgsdo os tempos de residéncia médios nas fases liquida e vapor, respectivamente.

As seguintes equacgdes definem os coeficientes de transferéncia de massa baseados na

teoria de transferéncia de massa nos dois filmes. O fluxo molar N ¢ dado por:

N:kG‘(yi_y):kL‘(x_xi):KOG(y*_y) (2.5)

* r . ~ “q7 . . ~ . .
onde y ¢ a composicao do vapor em equilibrio com a composi¢ao no seio (bulk) da mistura

liquida, que para uma linearizacdo local da curva de equilibrio assume a forma:

y =mx+b (2.6)

e o equilibrio na interface ¢ considerado como:

v, =mx, +b (2.7)

Combinando as Equacdes 2.5, 2.6 e 2.7, resulta na relagao:

A 1. m (2.8)
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A Figura 2.1 mostra a dispersdo das fases vapor e liquida num prato, utilizada para
descrever o nimero de unidades de transferéncia de massa. Um balangco de massa para o

vapor na parte hachurada resulta:

G'L,.ddy=K,..(yv —y)al,.d:dh (2.9)

Figura 2.1: Esquema do elemento diferencial da dispersdo usado para
definir as unidades de transferéncia de massa (LOCKETT, 1986)

Ao obter a Equagdo 2.9 foi considerado que o vapor estd em escoamento empistonado
e que nao hd mistura horizontal de vapor. O diferencial do nimero de unidades de
transferéncia ¢ definido como a razdo entre a variacdo da concentragdo do vapor num
elemento diferencial e a for¢a motriz que causa esta mudanga. Assim, a partir da Equagdo 2.9,
o numero global de unidades de transferéncia de massa na fase vapor, Nog, num elemento

diferencial, ¢ dado por:

h
tK,,.adh K, .ah
N =lan.. = 0G =06 F 2.10
o6 = [ ANog j s = (2.10)
ou relacionando com a equagdo 2.8 resulta em:
1 _ G _ G (1 m _ G N m.G @2.11)
Noo Kogah, ah,\k;, k, ) k;ah, k, ah,
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O namero de unidades de transferéncia de massa na fase vapor ¢ dado por:

N, =kG'§"hF (2.12)
e o niumero de unidades de transferéncia de massa na fase liquida, N; ¢ dado por:
N, = % (2.13)
Substituindo-se as Equagdes 2.12 e 2.13 na Equagao 2.11, resulta em:
r _t .1 (2.14)
NOG NG NL
ou, numa forma mais usualmente encontrada na literatura:
! = L + i (2.15)

Os numeros de unidades de transferéncia nas fases liquida (N’;) e vapor (Ng) sdo

obtidos através dos métodos descritos a seguir nas Secdes 2.2, 2.3 ¢ 2.4.



29

2.1.2 Eficiéncia de prato de Murphree (Eyy)
E definida como a integracio das diversas eficiéncias de ponto ao longo do prato,
considerando o tipo de escoamento do liquido sobre o prato. Os modelos serao mostrados na

Secdo 3.3.

2.1.3 Eficiéncia global da coluna (E¢()
E definida como a razdo entre o nimero de estagios teéricos (N7) requeridos para uma
determinada separagdo, a uma razao de refluxo especificada, e o numero de pratos reais da

coluna (NVg), para o mesmo refluxo.
N.
E, = N—T (2.16)

2.1.4 Relacao entre as eficiéncias
A relagdo entre a eficiéncia de prato de Murphree (Eyy) ¢ a eficiéncia de ponto
mostrada anteriormente (Eog), depende do modelo da mistura do liquido acima do prato na

direcao horizontal. Os modelos para fazer esta conversao serao mostrados na Sec¢ao 3.3.

A partir da eficiéncia de prato de Murphree pode-se estimar a eficiéncia da coluna

utilizando a Equacao 2.17:

mi+E,, (A-1
Eoe = [ ;;V/l( ) 2.17)

onde A € a razdo entre a inclinag¢do da curva de equilibrio (m) e a curva de operacdo, para cada

prato:
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MW, ,
A=m| e, G (2.18)
M, L
MW,

2.1.5 Obtenciao da inclinacio da curva de equilibrio (m)
Segundo Lockett (1986), para misturas binarias, a inclinagdo da curva de equilibrio

entre os pratos n + 1 e n pode ser aproximada por:

m, = (yz )n+1 _(y[)n (219)
(‘xi )n+1 - (x[ )n

No caso de sistemas multicomponentes, o mais comum e geralmente o mais
simplificado procedimento ¢ o proposto por Chan e Fair (1984b), o método pseudobinario.
Embora ndo seja rigoroso, o seu atrativo ¢ ser relativamente simples (LOCKETT, 1986).
Kister (1992) também recomenda este método, no caso de sistemas multicomponentes.
Segundo Lockett (1986), o tnico cuidado ¢ ter algum conhecimento para a selegdo dos
componentes chave-leve e chave-pesado. O método pseudobinario ¢ descrito a seguir.
Primeiramente calcula-se o teor do pseudo chave leve nas fases vapor e liquida com as

Equagdes 2.20 e 2.21, respectivamente:

Y, =—2k (2.20)
Yie T Vi
X, =— & (2.21)

Xy + X
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Finalmente, para o método pseudobindrio, a inclinacdo da curva de equilibrio ¢

calculada com a Equagdo 2.22:

m= (YLK n+l (YLK )n (222)
(XLK n+1 _(XLK)n

2.1.6 Calculo dos erros de predicao

Durante todo trabalho serdo utilizadas as defini¢des dadas abaixo, apresentadas por
Garcia e Fair (2000b), quando se comentar a respeito dos desvios dos resultados dos modelos
em relacdo aos valores experimentais ou de planta:

a) % desvio = 100 . (Eog calculado — Epg experimental) / Eqg calculado

b) desvio médio = (3 % desvios) / nimero de pontos

c¢) desvio médio absoluto = (3. ABS (% desvios)) / nimero de pontos

2.2 METODOS EMPIRICOS
A seguir sdo apresentados os métodos empiricos, que sdo utilizados para uma rapida

estimativa da eficiéncia global de uma coluna que est4 sendo analisada ou projetada.

2.2.1 Predicao por interpolagio de dados

Esta rota ¢ a preferida, mas infelizmente poucos dados sdo publicados na literatura
aberta (DRIBIKA e BIDDULPH, 1986 apud KLEMOLA ¢ ILME, 1996). Esse método se
baseia, simplesmente, em encontrar uma coluna real, onde o tipo de prato, vazdes internas e
os fluidos sejam parecidos com a coluna em analise ou em projeto e verificar a viabilidade de
uso dos valores de eficiéncia da coluna ou se tais valores estdo publicados. Vital et al. (1984)
apresentaram uma extensiva tabulacdo de dados de eficiéncia de pratos da literatura
publicada. “A interpolacdo de dados ¢ um dos métodos mais confidveis de obtengdo da

eficiéncia de prato” (KISTER, 1992, p. 378).
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2.2.2 Scale-up de uma coluna piloto para uma coluna comercial
Kister (1992) afirma que ndo hé reducao de eficiéncia entre uma coluna piloto e uma
coluna industrial desde que ambas as colunas operem com o mesmo fator de inundacao (FF) e
no mesmo regime hidraulico; a coluna piloto seja operada em refluxo total e sejam tomados
cuidados com regides estagnadas em pratos de grande didmetro. No caso de colunas
Oldershaw, ilustrada na Figura 2.2, Kister (1992) apresenta algumas recomendagdes
adicionais. Fair et al. (1983) apud Chan e Fair (1984a) mostram que colunas Oldershaw
possuem resultados confidveis de eficiéncia de ponto e estes dados podem ser usados no
projeto de colunas comerciais. Os dados devem ser corrigidos para os efeitos de mistura de

liquido e vapor, para que a eficiéncia global seja obtida.

Figura 2.2: Secao de uma coluna Oldershaw (KISTER, 1992)

2.2.3 Correlacao de O’Connell (1946)

A correlagdo de O’Connell (1946) vem sendo usada como padrio na industria durante
décadas. Essa correlacdo ¢ baseada em dados de 31 colunas de plantas, incluindo separagao de
hidrocarbonetos, compostos clorados e alcoois. E um complemento aos dados de 54 colunas

de refinarias coletados por Drickamer e Bradford (1943) apud Kister (1992).
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Lockett (1986) expressou a curva de O’Connell para pratos com borbulhadores na

seguinte forma:

E, . =905.(u,.a)"* (2.23)

onde a volatilidade relativa (o) e a viscosidade do liquido (1) sd@o tomadas na média
aritmética da temperatura no topo e no fundo da coluna. O método prediz 90 % dos dados de
eficiéncia com 10 % de erro, para pratos com borbulhadores. No caso de pratos perfurados e
valvulados, as predi¢des sdo levemente conservativas, segundo Kister (1992), que recomenda

este método, pois possui razodvel precisdo, boa confiabilidade e simplicidade.

2.2.4 Correlaciao de MacFarland, Sigmund e VanWinkle (1972)

Essa correlagdo, usada para estimar a eficiéncia de prato de Murphree (Euyp), €
expressa em termos de grupos adimensionais, baseada em dados bindrios para pratos com
borbulhadores e perfurados (KISTER, 1992). O desvio médio absoluto dos valores

experimentais foi de 10,6% (MACFARLAND et al., 1972).

0,115 0,215 h 0,1
E, = 6,8.( g ] [L] [Mj (2.24)
Hpu, pL-D, My

2.3 MODELOS TEORICOS OU SEMI-EMPIRICOS
Os modelos tedricos para a predi¢do da eficiéncia de ponto sdo baseados na teoria da
transferéncia de massa nos dois filmes e usam uma seqiiéncia de etapas para converter as

resisténcias das fases liquida e gasosa para eficiéncia de prato (GARCIA, 1999). Quase todos

os modelos sdo oriundos do método do AIChE (KISTER, 1992).
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2.3.1 Método do AIChE (1958)
O desenvolvimento desse método foi patrocinado por companhias americanas em
conjunto com o Comité de Pesquisa do Instituto Americano dos Engenheiros Quimicos e

iniciado em 1952 em trés universidades. E limitado a pratos com borbulhadores.

O numero de unidades de transferéncia de massa na fase vapor ¢ calculado pela

Equacao 2.25:

N, = [0,776 +4,57.hy, —0,238.F + 104,8.%}5%‘0’5 (2.25)

w

onde o numero de Schmidt (Scg) na fase vapor é dado por:

Se, =—H0 (2.26)

O numero de unidades de transferéncia de massa na fase liquida ¢ calculado pela
Equacao 2.27:

N, =19700.D)” (0,40.F, +0,17).t, (2.27)
e o tempo de residéncia médio do liquido na dispersao ¢ dado por:

. _hq FPLL,

) 2.28
o, 229

A altura de liquido claro (k¢;), que representa a altura da espuma sobre o prato (/r)

quando a fracdo volumétrica de vapor na espuma (g) é igual a zero, ¢ obtida a partir da
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correlagao proposta por Gerster et al. (1963) apud Lockett (1986):

u,.po(u, —u,)

PL-8

(2.29)

hCL = hCLD
onde

haDzamW—ﬂf;+%%l+5 (2.30)

w
e as constantes s3o, o’ = 0,29; £ =0,0135; y = 2,45; 0 = 0,040.

“Nenhuma das correlagdes para o calculo de N’ e N inclue tensdo superficial, g, € o
nimero de Schmidt ¢ aberto a duvidas quanto ao seu uso” (LOCKETT, 1986, p. 142). Metha

e Sharma (1966) apud Lockett (1986) observaram que Ng depende de D¢, mas nao de Sce.

“Grandes erros sdo reportados para o método do AIChE por diversos autores,
incluindo Hughmark (1965), Chan e Fair (1984) e Biddulph e Dribika (1986)” (BENNETT et

al, 1997, p.1612).

2.3.2 Modelo de Chan e Fair (1984)

Esse modelo pode ser considerado um aperfeicoamento do método do AIChE
(LOCKETT, 1986). Ele foi baseado em extensivo banco de dados para pratos perfurados, com
misturas bindrias de ciclohexano/n-heptano, isobutano/n-butano, etilbenzeno/estireno,
metanol/agua, etanol/dgua, acido acético/agua. Em comparagd@o com o modelo do AIChE, este
apresentou melhor ajuste aos dados experimentais, com um desvio médio absoluto de 6,27 %,
contra 22,9% do AIChE. Pode ser também aplicado para pratos valvulados (CHAN e FAIR,

1984).
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Neste modelo, faz-se a inclusdo do fator de inundagdo, FF, no calculo de Ng, o que
implica que a eficiéncia dependa do espacamento entre os pratos para vazoes internas fixas de
liquido e vapor. Isto parece nao ser razoavel e a presenga do FF serve como uma lembranca

do empirismo inerente nesta correlagdo (LOCKETT, 1986).

“As correlagdes exigem o uso de difusividades, as quais sdo freqiientemente dificeis de

obter com razoavel precisao” (KISTER, 1992, p. 375).

A correlagao final obtida para o nimero de unidades de transferéncia de massa na fase
vapor ¢:
0,5

D
AQ;=(10300-—86701@?)57t;;€a;16 (2.31)

CL

onde o tempo médio de residéncia na fase vapor ¢ dado por:

. :m (2.32)
opu,

onde hc; e ag sdo obtidos a partir das correlagdes de Bennett et al. (1983) apud Lockett

0,67
hey =ay .{hw + C(A) ] (2.33)
L, .o,

(1986):

onde

05 0,91
%—m)uﬁ@(;%;j} (2.34)
L G
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C =0,50+0,438.exp(~137.8.1) (2.35)

Para o célculo do numero de unidades de transferéncia de massa na fase liquida, N;’,

utiliza-se a Equacdo 2.27 do modelo do AIChE, usando a Equagdo 2.33 para o célculo de /¢;.

“A correlacdo de Chan e Fair (1984) foi desenvolvida usando extensivo banco de
dados e ¢ largamente recomendada. A falta de uma correlagdo aceitavel para o parametro FF
dificulta o uso do método quando ¢ requerida precisdo na estimativa da eficiéncia de ponto”
(BENNETT et al., 1997, p. 1612). O modelo de Chan e Fair (1984) ¢ recomendado para
simuladores e ¢ de facil convergéncia. Foi desenvolvido para pratos perfurados, com

borbulhadores e valvulados (KLEMOLA e ILME, 1997a).

2.3.3 Modelo de Zuiderweg (1982)

O modelo ¢ baseado em dados do FRI (Fractionation Research Institute) e em
expressOes semi-tedricas para k’g. A resisténcia a transferéncia de massa na fase liquida
predita por este modelo ¢ maior que a do modelo do AIChE, ou seja, menor valor de N';. As

equacoes propostas sao:

(koah )/ u,

Nog =teelt (2.36)
1+’—,G.’0—,G
k., p;
onde
g, =013 _ 0’0265 (1,0 < p, (kg /m*) < 80) (2.37)
Pa Pc
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k, =2,6x107.u,%% (2.38)
ou

k, =0,024.D%% (2.39)

Ambas Equacgdes 2.38 ¢ 2.39 predizem, para ar/agua com CO, como soluto, um valor
de k’, = 1,5.10* m/s. A influéncia da difusividade ou da viscosidade é muito baixa no valor
de k’;, deixando a escolha de qual correlagdo utilizar, a facilidade de encontrar a propriedade

fisica.

Para regimes de emulsdo e espuma, o produto a.s da Equagdo 2.36 ¢ obtido a partir

da equagdo seguinte:

2 0,53
ai, =B (uA.pG.hCL.FP)

¢0,3 o (2.40)
Para regime de spray:
2 pohe, FP)
ah, = ;01 (”A pgaa (2.41)

A inclusdo da tensdo superficial, g, ¢ uma questdo ainda em aberto. Quando sdo usados
os dados do FRI ¢ dificil decidir qual propriedade fisica ¢ a mais importante. No caso de
sistemas aquosos, onde o desvio da tensdo superficial tende a ser positivo, 0 modelo prediz
baixas eficiéncias, ao redor de 40%, enquanto experimentalmente seria de 80%. (LOCKETT,

1986).
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Para o calculo da altura de liquido claro, /¢;, 0 modelo de Zuiderweg (1982) utiliza a

correlacao de Hothuis e Zuiderweg (1979) apud Lockett (1986) mostrada abaixo:

he, =0,6.(w.p)"" by (0,007 <d,, (m) <0,01) (2.42)
onde
0,5
7 (&j (2.43)
Ly u,\ po

“A validade da Equacdo 2.42 é questionavel em regime spray, que independe de Ay~

(LOCKETT, 1986, p. 60).

2.3.4 Modelo de Chen e Chuang (1994)

Neste modelo a 4rea interfacial ¢ estimada a partir da teoria da dispersdo e os
coeficientes de transferéncia de massa sdo determinados a partir da teoria da penetragao
(HIGBIE, 1935 apud CHEN e CHUANG, 1994). Foram escolhidas seis misturas bindrias,
ciclohexano/n-heptano, = metanol/n-propanol, etanol/n-propanol, 4cido acético/agua,
benzeno/n-heptano e metanol/dgua para ajustar dois parametros, p’ e ¢’, a partir de dados
experimentais. Os valores obtidos para p’ e g’ foram 11 e 14, respectivamente (GARCIA,

1999). O modelo ¢ dado por:

173
P p.-F 05 h
(25

0,1 2
Q7 O u
N, = HI e (2.44)
_p'_pc_MWL_[DGj "
q p, MW;\ D,

A altura de liquido claro, A¢;, € obtida a partir da correlagdo de Hothuis (1980) apud
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Garcia (1999). E necessaria para o célculo da altura da espuma sobre o prato (/).

0,5 0,25
he, =0,6.4%° p* [(p—GJ [ﬂﬂ (25 < h,, (mm) < 100) (2.45)
Pr

2.3.5 Modelo de Stichlmair (1978)

Esse modelo, usado para o célculo do numero global de unidades de transferéncia de

massa ¢ dado pela equagdo abaixo:

(koah, )/ u,

Noo = k- o
1+'—,G.p—?
ky  py

(2.46)

As equagoes para o calculo dos coeficientes de transferéncia de massa, k' € k’z, sdo
baseadas na teoria da penetragdao de Higbie (1935) apud Lockett (1986). A correlagdo original

¢é:

kg = 2(—j | (2.47)

que desenvolvida, abrindo-se o termo € (tempo de contato de um elemento da interface gas-

liquido), leva a:

0,5
K, =2| Pata (2.48)
¢ T.h,.&

B,

Do mesmo modo para fase liquida, originalmente, tem-se:



0,5
k, = 2(&}
7.0

chegando-se em:

D 0,5
k, = 2(L—uAj
w.hy .

Quando Fy/Fsu. < 0,7, a area interfacial ¢ obtida a partir de:

0,2
a=a, —[—FS /()]:7’5”1""} .(az —a;)

onde as areas interfaciais sao dadas por:

2
a = (0’7'FSm;x) '(1 _ 0’70,28)
2.0.¢9

Quando F¢/Fuq > 0,7 utiliza-se:

41

(2.49)

(2.50)

2.51)

(2.52)

(2.53)

(2.54)
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F2 F 0,28
a=—S_|1-| =3 (2.55)
2U¢ FSmax

A dificuldade de uso do modelo de Stichlmair (1978) estd em prever Fi,,. Como

conseqiiéncia, a eficiéncia para o regime de spray € incorretamente prevista em muitas

situacdes, quando Fgy/Fsy. > 0,7 (LOCKETT, 1986).

A altura da espuma, /i, € obtida das correlagdes abaixo:

0,67 P
he —a hw%{ QLJ 25w mua) po .56
Cm \aLy g(p,—pg)(l-a)

onde C4= 0,61 e up € a velocidade de subida de uma tnica bolha:

1

0,25 —
— 24
u, = 1,55{0‘(’) L= Pc)8 ] (”—GJ (2.57)
Pr Pr
[
F 0,28
a=1—[ s j (2.58)
FSmax

Transformando /¢, para hg:

a:%:(l—g) (2.59)
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2.3.6 Modelo de Klemola e Ilme (1996)
As correlagdes utilizadas para o calculo do nimero de unidades de transferéncia de
massa, na fase vapor e liquida, Ng e N’;, partem do método de Chen e Chuang (1994),
modificado no modo de calculo da érea interfacial, que foi usado por Zuiderweg (1982). A

correlacao final é mostrada na Equacgao 2.60:

0,5
N — C .( DG 'QL 'pg’s 'pg’s J .(1 + m'Cl 'MWL '(DG 'pG)O’5 j (2.60)
TN by Lyo C, MW_.(D,.p,)"’

As constantes C; e C, foram obtidas pelo ajuste da Equagdo 2.60 aos dados
experimentais de Sakata e Yanagi (1979) apud Klemola e Ilme (1996) para o sistema
isobutano/n-butano, obtendo-se os valores de 49,22 e 80,85, respectivamente. Fazendo-se o
mesmo ajuste com o modelo de Chen e Chuang (1994) foram encontrados os valores de 5,44

e 35,02 para as constantes p’ e ¢g’, na Equacgao 2.44.

Aplicou-se esse modelo ajustado a uma coluna real de pratos valvulados com
downcomer, com mistura multicomponente, onde os chaves leve e pesado eram o isobutano e
n-butano, respectivamente. Obtiveram-se valores bem realistas, apesar de Ng estar mais alto
(3,0) e N’; estar muito baixo (3,0), quando comparados aos valores observados (2,1 e 7,0,
respectivamente) na coluna industrial, com os chaves leve e pesado, isobutano e n-butano
(KLEMOLA e ILME, 1996). A eficiéncia global ajustada foi de 81,6%, a eficiéncia de

Murphree foi de 119,1% e Nog de 1,71 para esta coluna real.

O modelo de Klemola e Ilme (1996) também foi testado para pratos de passe duplo em

uma coluna industrial de purificagdo de MTBE (KLEMOLA e ILME, 1997b). A coluna era
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equipada com 14 pratos de passe duplo na se¢ao de esgotamento e 14 pratos de passe simples
na secdo de retificacdo. Os perfis de composi¢do simulados com o modelo de eficiéncia de
Klemola e Ilme (1997a) tiveram boa concordancia com os perfis de composi¢ao medidos na
coluna, indicando que a eficiéncia de Murphree calculada estava correta. Testou-se também o
modelo em sistemas de isobutano/n-butano, ciclohexano/n-heptano e etanol/agua. Foram
testados também outros métodos e comparados com este conjunto de dados experimentais. Os
resultados desse estudo mostraram que o modelo de Chan e Fair (1984) é o mais recomendado

para diferentes sistemas.

2.3.7 Modelo de Xu et al. (1994)

Esta foi uma das primeiras tentativas bem sucedidas para estimativa da eficiéncia de
pratos do tipo dualflow. Os trés pardmetros de ajuste do modelo foram determinados a partir
de experimentos com sistemas binarios metanol/dagua e metanol/isopropanol em uma coluna
experimental de 300 mm de didmetro, operando com refluxo total a temperatura ambiente. A

coluna continha 5 pratos dualflow idénticos.

Nesse tipo de prato, a altura da espuma, /f, ou a altura de liquido claro, A¢;, possuem
grande influéncia na eficiéncia de prato. Xu et al. (1994) desenvolveram seu préprio modelo
para h¢z, uma equacdo empirica para sistemas com baixa tendéncia a formagao de espuma. Os

autores nao testaram a validade de sua correlacao.

(2.61)

onde
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n=03162.4"" (2.62)

Os autores, usando medidas experimentais da altura da espuma para sistemas
metanol/dgua e metanol/isopropanol, encontraram para as constantes os seguintes valores b; =

0,006, b,= 1,75 e b3=1,90.

Para transformar a altura de liquido claro (4¢;) em altura de espuma, Ap, aplica-se a

Equagdo 2.63:
hy =h..(1-¢) (2.63)

Para pratos dualflow, Mahendru e Hackl (1979) apud Xu et al. (1994) desenvolveram

a seguinte equagao para o calculo da porosidade, e:

2 -0,2
£=1,0-0,0946] 4P _ (2.64)
ghe Py

Os calculos dos coeficientes de transferéncia de massa, k' € k', foram feitos a partir

da teoria da penetracdo de Higbie (1935), conforme apresentado nas Equacdes 2.48 e 2.50.

A area interfacial foi calculada modificando-se a equacdo abaixo, proposta

originalmente por Bhavaraju et al. (1978) apud Xu et al. (1994):

2 0.2 04
q= 5-(,0L -pc) Uy
- 01 _0,6
Hg O

(2.65)
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A estrutura da bolha e, assim, a area interfacial da dispersdao num prato dualflow ¢é

fortemente dependente da fracdo de area perfurada, ¢, como mostra a equacdo abaixo:

2 0.2 04
q= g'(pL'pG) U, —d=ua
- c _06 01 -
¢ 0" U

onde ¢ ¢ um dos trés parametros ajustados.

Finalmente, obtiveram-se as correlagdes para Ng e N';:

&.(Dgtg )" (pL2 -Pg )" -“81'4

N = ké;‘a,‘tG =C,. (1_8)0,5 & 506 ﬂo,l
D M

onde
;= he,
= 0=,
e
' P g(D, 1, )" (p;.pg )" uy’
N, =k,at, =C,. c 06 01
(1-¢)g .0 u.
onde
o he, A,
0
L

As éreas interfaciais @’ e a sdo calculadas pela Equagdo 2.66.

(2.66)

(2.67)

(2.68)

(2.69)

(2.70)

Um total de 226 medidas de eficiéncia foi usado para a determinagdo dos parametros

¢, C; e C,, com valores de ¢ iguais a 20, 28 e 37% e fator superficial (F;) entre 0,8 e 2,4, em

sistemas contendo metanol/dagua e metanol/isopropanol. Foram encontrados os seguintes
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valores, ¢ = 1,32, C; = 0,27 ¢ C> = 7,0. O desvio médio absoluto foi de 7,1 % e 95% das

medidas de eficiéncia de ponto concordaram com os valores observados em + 15 %.

2.4 MODELOS TEORICOS OU SEMI-EMPIRICOS COM MODELO

HIDRODINAMICO PARA A DISPERSAO ACIMA DO PRATO

2.4.1 Modelo de Bennett et al. (1997)

Esse modelo, utilizado para o célculo da eficiéncia de ponto (Eo¢), foi desenvolvido
para pratos com escoamento cruzado e contracorrente (dualflow). Os autores dividiram o
prato em duas regides, uma localizada préxima ao prato (liquid-continuous region), com
altura h;c, e outra regido localizada acima desta (vapor-continuous region), com altura hyc,

conforme Figura 2.3.

Figura 2.3: Modelo hidraulico de Bennett et al. (1997) para a
dispersdo acima do prato

Os autores utilizaram um banco de dados dos seguintes sistemas binarios: acido
acético/agua, esgotadora de amonia/dgua, ciclohexano/n-heptano, isobutano/n-butano. A
correlacdo final obtida para estimar diretamente a eficiéncia de ponto, sem necessidade de se

calcular o nimero global de unidades de transferéncia de massa, foi:
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O 0029 h 0,4136 h 0,6074
E,, =1—exp — .(p 6l F] (iJ 6711 (2.71)
S DY) | ST T
i P\ D, ¢ ]
A altura da espuma ¢ obtida a partir da equagdo abaixo:
h. =h, .o, (2.72)

onde a altura do liquido claro, 4y, € a fracdo volumétrica de liquido na espuma, ag, sdo as de
Bennett et al. (1983), anteriormente mostradas nas Equagdes 2.33 e 2.34. O desvio médio

encontrado foi de 6,41%.

2.4.2 Modelo mecanicista de Prado (1986) / Prado e Fair (1990)

A fungdo do escoamento cruzado em um prato perfurado é promover o intimo contato
entre as fases vapor e liquida e assim possibilitar a rapida transferéncia de massa entre as
fases. A taxa de transferéncia é proporcional a area interfacial bem como a fatores
hidrodindmicos que promovem o transporte turbulento para e da interface. Os modelos de
eficiéncia disponiveis atualmente tém pouca relagdo com a mecénica dos fluidos, e caso

tenham ¢ através de meios empiricos.

A proposta do modelo de Prado (1986) / Prado e Fair (1990) foi desenvolver um
modelo de predicdo da eficiéncia baseado nas mais fundamentais consideragdes do
mecanismo de contato entre as fases. O modelo ¢ limitado a pratos perfurados de escoamento
cruzado, mas pode ser estendido para pratos valvulados e pratos com borbulhadores. Foi

desenvolvido usando o sistema ar/agua.
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A regido de atividade dos furos (formagao do jet e das bolhas), os tamanhos de bolhas

e suas velocidades de subida e a média da porosidade (fracdo volumétrica de gas na espuma),
foram os fatores hidraulicos considerados nesse modelo. Nenhum dos estudos feitos, até

entdo, havia tentado relacionar o tipo de regime de escoamento ¢ a eficiéncia.

A dispersdo acima do prato ¢ dividida verticalmente em trés zonas. A zona do fundo,
mais proxima do prato (zona de atividade dos furos) corresponde a atividade dos furos (jetting
ou borbulhamento); a secdo do meio (zona da espuma bulk) é composta de bolhas de gas
dispersas no liquido, enquanto a zona de topo (zona de spray) ¢ uma fase gasosa continua,

com gotas dispersas, como apresentado por Prado (1986) / Prado e Fair (1990) na Figura 2.4.

Fluxo do liquid &

Figura 2.4: Representacdo esquemadtica da localizacdo das zonas de
transferéncia de massa usada por Prado (1986) / Prado e Fair (1990)
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Esse modelo serda descrito aqui em detalhes. Ele foi desenvolvido para o sistema
ar/agua e, posteriormente, Garcia (1999) estendeu sua aplicagdo para hidrocarbonetos, sendo

este ultimo a base do modelo modificado no presente trabalho.

Os numeros de unidades de transferéncia de massa para a fase liquida e vapor sdo

calculados para cada uma das 6 zonas como segue:

a) Zona 1 (jetting no orificio)

Essa zona fica na regido de atividade dos furos, onde o vapor esta em regime de

jetting.
8.0, M..(p.D, )"
NL1 — pL05 G (¢ L) .tg,S (273)
7 peM, . d,
€
M, .p. k.
N, =—tPata (2.74)
Mg.p, ky

onde o tempo de residéncia do vapor no jetting, tg;, ¢ obtido na divisdo da altura do jet (h;)

pela velocidade jer do gas (uy):

_Mm (2.75)

A altura do jet (h;) foi calculada pela correlagdo proposta por Lockett et al. (1979):

h, =0,002853.Re,, (2.76)
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onde, Rey ¢ o numero de Reynolds do escoamento do vapor através de um furo com

velocidade uy em um didmetro dy.

Re,, = dHu—HpG (2.77)
He

A velocidade do jet (u;) ¢ dada por:

2
u,.dy

Ty (2.78)

u;

onde FLC ¢ a fragdo de furos coberta por liquido (ndo ha passagem de gés).

O diametro médio do jet (d;) foi calculado pela equagdo proposta por Hai (1980) apud

Prado e Fair (1990):
d =11d,+025h, (2.79)

A fracdo de furos coberta de liquido (FLC) ¢ calculada pela equacao de Prado et al.

(1987).

Q 0,524
FLC =1836,97.u;;*" (L—L] Iy, (2.80)
w

Para o calculo de /4¢; nos pratos dualflow utilizou-se, neste trabalho, a correlagdo de
Garcia e Fair (2002) mostrada na Equacao 3.6; nos pratos valvulados utilizaram-se, neste

trabalho, as correlagdes de Dhulesia (1984) e Todd ¢ Van Winkle (1972) apud Lockett (1986),
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dadas pelas Equacdes 3.3, 3.4 e 3.5. Prado (1986) sugeriu, em seu trabalho, as correlagdes de
Bennett et al. (1983), Hothuis e Zuiderweg (1979) e Dhulesia (1984), no caso de pratos

perfurados.

O coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida (k£’;) ¢ modelado usando a

teoria da penetragdo de Higbie (HIGBIE, 1935 apud PRADO, 1986):

0,5
, D
k., = 1,13.[4" LJ (2.81)

O coeficiente de transferéncia de massa na fase vapor (k') € calculado pela equagao

modificada por Gilliland e Sherwood (1934) apud Prado e Fair (1990):

, D
ky, = 0,046.[—GJ.Re1°’96 Scl (2.82)
1
onde
d.u,.
Re, = &11sPe (2.83)
Hes
(&
Heg
Scg = (2.84)
¢ Pe-Dg

b) Zona 2 (regido de dispersao)
Hofer (1983), Kaltenbacher (1984) e Lockett et al. (1979) apud Prado (1986) / Prado e
Fair (1990) reportaram uma distribuicdo bimodal das bolhas em pratos perfurados, com

tamanho de 5 mm, para as bolhas pequenas (dzs), € 25 mm, para as bolhas grandes (dpz). A
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contribuicdo para a transferéncia de massa de cada um destes dois tamanhos foi determinada

pelas seguintes equagdes:

- Numero de unidades de transferéncia de massa na fase liquida para bolhas pequenas

e grandes, respectivamente:

12p, M ..(p.D, )
NLZS = poL,5 ¢ . -tg’zss (2.85)
7 peM, .d g
e
120, M..(¢p.D, )*’
Ny = poL,5 6P 'tg’;L (2.86)
w7 peM,.dy
- Numero de unidades de transferéncia de massa na fase vapor para bolhas pequenas e
grandes:
M, .p;k,
Ngas = L 7 N pos (2.87)
Mg.p, ks
e
M, .p. k,
Ngy, :M'NLZL (2.88)
M;.p, ks

Os tempos de residéncia das bolhas pequenas (#52s) € das bolhas grandes (z52.) sdo:

loos = (hFu_ hl) (2.89)
sB
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tg, = e =) (2.90)
LB

A velocidade de subida das bolhas grandes, u;p, foi obtida do balanco de massa no

entorno de uma populagao de bolhas (HOFER, 1983 apud PRADO, 1986):

B u, ug AJ
Urp = -
(1-A4J)e (1-A4J)

(2.91)

onde a fracdo volumétrica de vapor na espuma (¢) € obtida a partir da Equacdo 3.2 no caso de
pratos valvulados, ou Equagdo 2.64, no caso de pratos dualflow; AJ ¢ a fragdo de bolhas

pequenas presentes nas zonas 2 € 4, que ¢ determinada mais adiante.

Prado (1986) / Prado e Fair (1990) usaram a correlagdo proposta por Clift et al. (1978)

para o célculo da velocidade das bolhas pequenas:

0.5
(2140 +0505.p, .g.d3 )} (2.92)

U, =
SB
P -d g

c¢) Zona 3
Essa zona fica na regido de atividade dos furos junto ao prato e ¢ constituida de bolhas
grandes (4J = 0, fragdo de bolhas pequenas), com os nimeros de unidades de transferéncia de

massa nas fases liquida e vapor dados por:

12.0, M,.(p.D, )*’
N, = 22Me (9D )7 o (2.93)
T pMydy
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[§
M, .p.k,
N, =—LPe"a (2.94)
Mg.p, ki,
onde
d
toy = 25 (2.95)
Upps
uA
U == (4 =0) (2.96)
€
d, =08868.d,%" u)* (2.97)

d) Zona 4
Essa zona fica na regido de espuma e considera-se o vapor escoando em bolhas

grandes e pequenas.

- Numero de unidades de transferéncia de massa na fase liquida para bolhas pequenas

e grandes:
12.p, M;.(9.D, )*°
Npys = poL,s o-(¢Dy) -tg’js (2.98)
77 pe M, .dy
e
12.0, M, .(9p.D, )
Ny = p.Mg.(9D,) 'tg’jL (2.99)

% p. M, .d,

- Numero de unidades de transferéncia de massa na fase vapor para bolhas pequenas e

grandes:
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Noyy=—"""7"">N (2.100)
G4s M,.p, K, L4s
e
M, .p;k,
Nga = Lo T Ny (2.101)
Mg.py ok
Os tempos de residéncia das bolhas pequenas (#¢4s) € das bolhas grandes (z¢..) sdo:
h, —d
G4 = ds) (2.102)
Ugp
e
h, —d
I M (2.103)
Up
e) Zona 5

Nessa zona o vapor se encontra na forma de bolhas pequenas e se estende da zona de

atividade dos furos até a zona de espuma.

_12p, Mg.(p.D,)

N, = 1 (2.104)
- 7% g M, dy
€
M, .pg k.
N, = —tPeles y (2.105)
Mg.p, ks

O tempo de residéncia das bolhas (z¢s) € calculado por:

P (2.106)

Urps
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onde
0,5

(2140 +0505.0, .g.d%)|"

u =
BSS ’
F L ™" BSS

(2.107)

=136.d%" (2.108)

d BSS

Os valores dos coeficientes de transferéncia de massa das fases vapor (k') e liquida

(k') para as zonas 2, 3, 4 e 5 sdo determinados a partir das equacdes da Tabela 2.1:

Tabela 2.1: Equagdes para determinagao dos coeficientes de transferéncia de
massa das fases vapor e liquida

Tipo Zona 2 Zona 3 Zona 4 Zona 5
de
bolha
— k;;ZS 'dBS — k’G4S 'dBS Sh — k'GS ‘dBSS
i * (k.Dg) * (k.Dg) * (k.D,)
g (2.109) (2.110) (2.111)
2 d . d . d .
g Pe, = Bs Usp Pe, = Bs Usp Pe, = Bss U Bss
a k.D, k.D, k.D,,
é: 2.112) (2.113) (2.114)
M 5
D, D, D,
km_113(¢’ j km_n{(” j kL5—113(¢) J
tGZS tG4S tGS
(2.115) (2.116) (2.117)
— ké?ZL ‘dBL — ké}3 ‘dBLS — ké?4L ‘dBL
© (kD) © (kDg) “ (kDg)
% (2.118) (2.119) (2.120)
% dg U d g5 U g3 dg U
& Pe, :—kD Pe, :—kD Pe, :—kD
o D, D, D,
= (2.121) (2.122) (2.123)
Q 5
m
km—113(¢D j kL3_113((/’D J kL4L—113(¢D j
tG2L tG3 tG4L
(2.124) (2.125) (2.126)

As constantes ¢ e k s3o determinadas mais adiante.
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Para 40 < Pes < 200:

Sh,, =-11,878+25,879.(log Pe, ) —5,640.(log Pe, )’ (2.127)
Para Peg > 200:

Sh, =179 (2.128)

f) Zona 6 (zona de spray)
A transferéncia de massa nessa zona nao foi levada em conta, baseado no fato de que
em baixos inventarios no prato ela tem pouca participagdo na transferéncia de massa e em

altos inventarios, tal efeito ¢ mascarado pelo arraste de liquido.

As contribui¢des de cada zona sdo agrupadas conforme descrito a seguir. As zonas 1 e

2 sdo agrupadas em:

Nery =Ng —Infl=[AJ.(1=e7"* )+ (1= AJ).(1=e" )]} (2.129)

As zonas 3 e 4 sdo agrupadas em:

Ngrrs=Ng; _ln{l_[AJ-(l_eiNm)+(1_AJ)-(1—€7NG4L )} (2.130)

Finalmente, a eficiéncia de ponto ¢ calculada por:
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Eyo =FJ.(1—e™™ )+ FLB.(1—e " )+ FSB.(1—e™"% ) (2.131)

onde FJ ¢ a fracdo de furos em jetting:

Uy—Uyp

FJ = 0<FJ<l1 (2.132)

U 100 = U 40

em que as velocidades superficiais baseados na area ativa para 0% (u4,0) € 100% (u.4,100) de

Jjetting nos furos sdo dadas por:

0,27
MA,() — 0’1 ‘péo,s ‘p2,692 ‘hg/,132 ‘dI;O,ZG ‘¢0,992 (&] (2 1 33)
LW
€
0,27
u,4v100 — 1’1 -ng’S .p2,692 .hg/,132 .d;]O,ZG .¢0,992 (S_LJ (2 1 34)
w

FSB ¢ a fragdo de furos produzindo bolhas pequenas, dada por:

FSB =165,65d ;.4 (2.135)

e FLB ¢ a fragdo de furos produzindo bolhas grandes, obtida pela diferenca:

FLB =1-FJ - FSB (2.136)

A Figura 2.5 mostra um resumo das correlagdes para cédlculo do nimero de unidades

de transferéncia de massa por zonas descritas até agora, mostrando como foram agrupadas



para calculo da eficiéncia de ponto (Eog).

Ngs f 3
Zona de
(] sy
4
'y
Bolhas grandes:
Bolhas grandes:
Eoau=l=8¥p (Mg} | o EII
Egq = 1-exp (~Ngg)
Bolhas pequenas:
Egps=l-exp (-Ngy5) Bolhas pequenas: Fonada
espuma
Egs = 1-exp (-Nggg)
- : Hes
Ego=(1-AJ}s E gar
+ AJE gog
Egy = (1-AJ)eE g4y
+ M-E [ T
’ (]
i
Hﬁ‘_ 1 HG] Zt!n.ads
atividade dos
furos
= Y
Zona de holhas ) ‘
Zona de Praio
oy rande B
jetting (F.J) & s (HIH) perfurado
. L —ip i
Zona das holhas
pequenas (FSB)
Ngpsp = MNgs + Hgg
“GFJ - Hgl.‘“ Inil - E cz.‘l ¥ 2‘55
Ngpa = Ng3 - 1n(l - B gq) + Ngg
Eog = FJe(l-exp(-Ngps)) + FIB»(l-expl-Ngryg)) + FSBe{l-exp(=-Ngpep))
Observacio: AJ é a fraciio de bolhas pequenas nas Fonas 2 e 4.

Figura 2.5: Modelo de transferéncia de massa da dispersao acima de
um prato perfurado (PRADO, 1986; PRADO e FAIR, 1990)

O modelo exigiu a determinagao de trés parametros baseados nos dados experimentais:
AJ (fracdo de bolhas pequenas na espuma), ¢ (ajuste do tempo de contato turbulento do

liquido) e k& (parametro que leva em conta o colapso e coalescéncia das bolhas). Os valores

60
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encontrados por Prado (1986) / Prado e Fair (1990) foram: 4J = 0,5372, ¢ = 2,466 ¢ k= 3,318.

Esses valores foram encontrados minimizando o desvio médio absoluto da eficiéncia
de ponto da fase liquida e eficiéncia de ponto da fase vapor (Eog) que foram de 4,79 % ¢ 1,99

%, respectivamente. Contudo, eles sdo aplicaveis estritamente a sistemas ar / agua.

2.4.3 Modelo de Garcia (1999), Garcia e Fair (2000)

O modelo fundamental de Prado (1986) / Prado e Fair (1990), limitado a sistemas
ar/agua, foi modificado por Garcia (1999) / Garcia e Fair (2000) para permitir a predi¢ao da
eficiéncia de ponto de sistemas organicos operando em regime de espuma. As correlagdes
para os tamanhos de bolhas e para a fragdo de bolhas pequenas na espuma foram obtidas
através da teoria do escoamento turbulento isotrdpico. “Estd claro que o novo modelo
proporcionou um melhor ajuste do que o de Chan e Fair (1984), embora seja mais complicado
para aplicar” (GARCIA e FAIR, 2000b, p.1822). O desvio médio absoluto desse modelo foi

de 13,28 % contra 18,22 % do modelo de Chan e Fair (1984).

Para estender o modelo para sistemas organicos, foi necessario modificar certos
parametros para levar em conta as variagdes das propriedades fisicas em relagdo as condi¢des
hidrodinamicas do prato. Estes pardmetros sao:

a) Fatores ¢ ¢ k de corre¢do da difusividade efetiva do liquido e do gas;

b) Altura do jet, 4;;

¢) Didmetro médio Sauter das bolhas, dp;s € dgss;

d) Velocidade de subida das bolhas pequenas, ugz;

e) Distribuicao do tamanho das bolhas, dgs € dp;;

f) Fracao de bolhas pequenas na espuma, AJ,
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g) FLC = 0, ou seja, considerando que todos os furos do prato tém passagem de vapor.

2.4.3.1 Fatores ¢ ¢ k para a correcdo dos coeficientes de difusdo molecular do liquido e do gés

Uma analise de sensibilidade feita por Garcia (1999) / Garcia e Fair (2000) com estes
parametros mostrou o pequeno impacto no desvio médio absoluto. A fim de preservar a
conveniéncia de estimar diretamente os coeficientes de difusdo molecular das fases liquida e

gasosa, foram considerados os valores de 1,00 para ¢ e k.

2.4.3.2 Altura do jet, h;

A Equacio 2.76, original de Prado (1990), foi substituida pela de Lockett et al. (1979):
h =11.107.d° . Re):* (2.137)

2.4.3.3 Diametro médio Sauter das bolhas, dps € dass
O efeito do escoamento cruzado do liquido na formagao do tamanho da bolha ndo foi
levado em conta por Prado (1986) / Prado e Fair (1990). Garcia (1999) propds as seguintes

correlacdes em substitui¢do as Equagdes 2.97 e 2.108:

0,84 0,18
dy " uy

007 (2.138)
0,
LW

0,84 0,085
d;"u

g{og (2.139)
YL

Ly,

d s =D.0,605.

d s = ©.0,660.
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onde @ ¢ um fator de correcao dado por:

D = Dy 55y 550 css (2.140)

A Tabela 2.2 mostra os limites de validade dos parametros que compdem o calculo de

Tabela 2.2: Calculo do fator @

hy hw>0,0254
hW,CSB =1 (2141)
0<hy<0,0254
hw.css = 8,3.hy™’ (2.142)
]’lW: 0
hw.cse = 8,3.hcr”’ (2.143)
223 sistemas ar/agua
ur,csp= 1 (2.144)
Sistemas com ;> 0,6){10"3
Urcse=4,13. ,ULI’S (2.145)
o o >>5x107
ocsp =1 (2.146)
o <5x107
ocsp=3. 00 (2.147)

Fonte: Garcia e Fair, 2000, p. 1820.

2.4.3.4 Velocidade de subida das bolhas pequenas, ugp
Para sistemas ndo aquosos, as Equacgdes 2.92 e 2.107 de Prado (1986) foram
substituidas pelas Equagdes 2.149 e 2.150, calculadas usando a correlagdo de Grace et al.

(1976) apud Garcia (1999):

Ug =—L— Mo™ " (J-0857) (2.148)
Prd g
€
s = —L— Mo ™" (] —0857) (2.149)

L ‘dBSS



onde
J=094.H"" (2<H<593),

J =342.H"" (H>593)

-0,14
H :iEo.Mo_O’Mg. A
3 ludgua

onde Uigua = 9,12.10'4 kg/(m.s) a 1 atm abs. e 25 °C e:

_ g.(p,— P )dg
(o2

Eo

para a média aritmética do diametro das bolhas pequenas nas zonas 2 e 4 (dzs), ou

Fo— (P, — Ps )y
(o2

para o didmetro médio Sauter das bolhas pequenas na zona 5 (dss), €:

_ g-ﬂf-(ﬂL - Pg)

Mo
pio’

2.4.3.5 Distribuicao do tamanho das bolhas, dzs e dp;.
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(2.150)

(2.151)

(2.152)

(2.153)

(2.154)

(2.155)

Prado (1986) considerou que esta regido ¢ povoada por uma distribui¢gdo bimodal de
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bolhas de 5 mm e 25 mm, dps € dp;, respectivamente. Garcia (1999) aplicou as seguintes
correlagdes:

3 34 0,6 0,1

, o 7

a _[_j (_j 2.156)
(u,.g)" Lo, Lo

0,1
d, =d,|083+ 41,5.[0(”6 [ﬂj J (2.157)
Pc

2.4.3.6 Fragao de bolhas pequenas na espuma, 4J

Prado (1986) utilizou AJ = 0,532 baseado em ajuste aos dados experimentais para o
sistema ar/agua. Segundo Garcia (1999), a fracdo de bolhas pequenas depende das
propriedades fisicas das duas fases e em altas pressdes esta fracdo ¢ maior que para sistemas

em pressao atmosférica, propondo entao a seguinte correlagao:

0,6 0.1 0,6 0,1
A =1-0463) | | Hr Hu {p“'g““] .[pf“*} (2.158)
O-a'gua Iudgua /’lG pL pG

As propriedades do ar e da 4gua foram tomadas a 1 atm abs. e 25 °C:

Oigua = 0,07282 N/m
Hagua = 9,12.10 kg/(m.s)
Uar = 1,845.107 kg/(m.s)
Pagua = 994,7 kg/rn3

par=1,183 kg/m’
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2.4.4 Modelo de Garcia e Fair (2002)

Garcia e Fair (2002) propuseram um novo modelo para prever a eficiéncia de pratos
sem downcomer, chamados de dualflow. A 1ltima tentativa bem sucedida e reportada para
modelagem da eficiéncia de pratos dualflow fora a de Xu et al. (1994). Segundo Garcia e Fair
(2002), essa foi uma tentativa pioneira de modelagem de pratos dualflow. Futuros estudos

deverdo tentar mostrar as mudangas na espuma e a dinamica da atividade dos furos.

O modelo para o calculo da eficiéncia de ponto (Eopg), desenvolvido por Garcia
(1999) / Garcia e Fair (2000), foi selecionado por ser o mais recente e extensivamente testado
para pratos perfurados. O emprego desse modelo (GARCIA, 1999) com as modifica¢des
apresentadas por Garcia e Fair (2002), listadas abaixo, permitiu a aplicagdo para pratos
dualflow:

a) Ay = Ar.

b) Nova correlagdo para (1-FLC), ou seja, a fracdo de furos com passagem de vapor

(ndo cobertas de liquido):

0,8 0,2
(1-FLC) = 0,4668.[ij ( Is ] exp —0,35.(“bS(F £.100 -50) j (2.159)
02) 10610 45

c) Considerar que a eficiéncia na zona de spray ¢ 1,2 x Epg (eficiéncia de ponto
modelada).

d) Nova correlagdo para altura de liquido claro, A¢;, para pratos dualflow (Equagdo
3.6).

e) Novas correlagdes para arraste de liquido e gotejamento em pratos dualflow
(Equagoes 3.30 e 3.32).

f) Nova correlacdo para fator de inundagdo em pratos dualflow (Equacao 3.14).
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3. HIDRAULICA EM PRATOS

Neste capitulo serdo mostradas as correlagdes referentes a hidraulica dos pratos que

complementam os modelos de predi¢ao de eficiéncia de pratos, apresentados no Capitulo 2.

3.1 RETENCAO DE LiQUIDO E VAPOR NO PRATO

O uso de correlagdo que represente o mais proximo possivel a altura real de liquido em
um prato ¢ fundamental para a correta determinacdo da eficiéncia do prato, pois ¢ nessa
camada que ocorrem todos os fendomenos de transferéncia de massa entre as fases liquida e

vapor. Alturas maiores de espuma no prato levam a um aumento da eficiéncia do prato.

A fragdo volumétrica de liquido na espuma (holdup) é:

az%:(l—g) (3.1)

F

A fracao volumétrica de vapor na espuma €:
h
e=l-a=1--% (3.2)

Diversos autores propuseram correlagdes para estimar a altura de liquido claro (A¢r)
sobre o prato. A Tabela 3.1 apresenta as principais correlagdes e em qual modelo de predi¢ao

de eficiéncia € utilizada.



Tabela 3.1: Correlagdes para estimativa da altura de liquido claro (4¢y)
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Autores Correlagdo Numero| Em uso no | Referéncia| Tipo de
da modelo: prato
equagao
Gerster et u.o.(u.. —u 231 Lockett, perfurado
al. (1963) | hy, =hy, +—2 Pty ~1s) (2.29) | AIChE 1986
PL-8 (1958)
Stichlmair B 0,67 | 2.3.5 Lockett, perfurado
(1978) ho 049 [ 9 N Stichlmair | 1986 e bubble
" Cgs“ | a.L, (1978) cap
he, =a. , (2.56)
125.(u, —uy) .pg
2
L &(p, —ps)(1-a)
Hoﬂluis e hCL =0,6.(y. p)0,25 h 3;5 2.3..3 Lockett, perfurado
Zuiderweg (2.42) Zuiderweg | 1986
(1979) ' (1982)
Hofhuis r 0.5 0,25 234 Garcia,
(1980) 05 025 Pc A4, Chen e 1999
hey =0,6.h7.p7 7 ) | —=| . L_ (2.45) Chuang
[\ PL w (1994)
Bennett et 0 0,67 2.3.2 Chan | Lockett, perfurado
al. (1983) he, =ag|hy, +C. L (2.33) ell;zéli 1986
L,.a, (1984)
Dhulesia 05033 243 Lockett, Prato
(1984) 0 L Pr 067 Garcia 1986 valvulado
hy =042 ——| — hy
’ 3.3 1999
Lyu, \ ps (3.3) | (1999)
Xu et al. " 05\ 2.3.7 Xu Xuetal. | dualflow
(1994) [ML j " ( Ps j et al. (1994)
174 1994
A, P ar 261 ( )
he, = b,. R (2:61)
b
PrP |
‘ 1000.d ,
Garcia e 0.5\%2 243 Garcia e dualflow
Fair M yo Garcia Fair
(2002) Lo| Wa 7 (1999) (2002)
L
o =b. 0,42 (3.6)
pd| L
“ 110004,

As correlagdes propostas por Dhulesia (1984), para pratos valvulados, e por Garcia e

Fair (2002), para pratos dualflow, serdo mais exploradas nas segdes seguintes, pois foram

utilizadas no modelo de Garcia (1999) modificado neste trabalho.
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3.1.1 Correlacao de Dhulesia (1984)
A correlagdo de Dhulesia (1984) apud Lockett (1986) tem razodvel concordancia com
dados experimentais e ¢ recomendada para pratos valvulados (LOCKETT, 1986). Esta
correlacdo foi escolhida para ser utilizada no modelo de Garcia (1999) para pratos valvulados.

Foi obtida a partir de pratos valvulados Glitsch-V1, em sistema ar/agua.

05 0,33
he, =0,42{L.(&j J BT (3.3)

wls \ Pg

A altura da espuma, /r, foi obtida a partir da correlagao de Todd e Van Winkle (1972)

apud Lockett (1986):
32,6.F
h. =0076 + ———5—+0383.h, (3.4)
(pPL—Pc)
onde
hep = hep = UaPo-Citn ~4y) (3.5

PL-8

3.1.2 Correlacao de Garcia e Fair (2002)
Utilizada para adaptar o modelo de Garcia (1999) para pratos dualflow. Foram feitas
algumas modificacdes no modelo de Xu et al. (1994), apresentado na Equagao 2.61, adaptadas

para o banco de dados do FRI (Fractionation Research Institute).
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0,52
M. uA.(pGj
Pr

he, =b,. o (3.6)
by
Prd '[1000.dHJ
onde b;=0,01728, b,=1,0e b35=1,50 ¢
n=43¢" (3.7)

3.2 FATORES DE INUNDACAO (FF) E DE CAPACIDADE (Csp)
Segundo Fair (1961) apud Lockett (1986), a velocidade de inundagdo do prato (ur) ¢

calculada por:

o 0,2 p P 0,5 ¢ 0,44
=C.,. [ <A ) 3.8
"r SB(O,ozj [ o J (0,1) (3-8)

3.2.1 Pratos valvulados

O fator de inundagao do prato (FF) ¢ dado por:

FF =% (3.9)

onde a velocidade superficial do vapor baseada na area net do prato (4y = area total

descontada da area de um downcomer) ¢ dada por:
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(3.10)

Segundo a correlacao de Fair (1961) e Treybal (1968) apud Lockett (1986), o fator de

capacidade do prato ¢ dado por:

Cy, = (0,00744.T, +0,0117 ).(log FP™' )+ 0,0304.T, +0,0153

onde FP ¢ um parametro de fluxo dado por:

0,5
FpP = ﬂ(p_GJ
M, \ p,

3.2.2 Pratos dualflow

O fator de inundagao do prato (FF) ¢ dado por:

3.11)

(3.12)

(3.13)

onde u, ¢ a velocidade superficial do vapor baseada na area ativa (4,4) que no caso de pratos

dualflow ¢ igual a érea total do prato (47).

Garcia e Fair (2002) apresentaram curvas relacionando Csp versus FP. Neste trabalho,

fez-se uma regressao polinomial de segunda ordem e obteve-se a Equagdo 3.14, para ¢ =

0,19. Garcia e Fair (2002) apresentaram também corre¢@o para o espacamento entre os pratos,

Ts, como mostrado na Equacdo 3.14.
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L Ay :J'..
FauY e

Flow parmmetar

Figura 3.1: Fator de capacidade em pratos dualflow baseado em dados
do FRI para coluna de 1,20 m de didmetro (GARCIA e FAIR, 2002)

C,, = (0,1317.FP> —0,1747.FP+0,1124 ).(0,6649.T, + 0,5667 ) (3.14)
SB N

3.3 MODELOS DE MISTURA DO LiQUIDO SOBRE O PRATO

Em geral, nos pratos com escoamento cruzado, o valor da eficiéncia de prato de
Murphree (Eyy) € maior do que o da eficiéncia de ponto (Epg). O liquido acima dos pratos
nunca ¢ perfeitamente misturado na dire¢do horizontal do prato e um gradiente de
concentragdo ¢ estabelecido no liquido que se move ao longo do prato. Por sua vez, isto causa

um gradiente de concentra¢do no vapor que deixa o prato. A Figura 3.2 ilustra este efeito:

.Pﬂ i
l , A )
Fuel ““-*_’_"',_ _T_J”:_fﬂ-l
[
Fri "

Figura 3.2: Perfil de concentragdo do componente mais volatil do
vapor que sai do prato (LOCKETT, 1986)
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A equagao abaixo define a eficiéncia de prato de Murphree, baseada na composicao do

vapor:

E,, ==—"—="L ' —mx,+b (3.15)
yn _ynfl

e, localmente, na saida do liquido do prato, a eficiéncia de ponto (Eo¢) € dada por:

0
B, =2 Ymt (3.16)
yn _yn—l

Sabendo que y, > y°, entdo Eyy > Eog.

Em circunstancias favoréveis, Ej; pode exceder 100 % (LOCKETT, 1986; KISTER,

1992). Ha um gradiente de concentragdo no liquido e Z na saida do prato ¢ menor do que x,

no prato. Isto reduz yn* abaixo de Z , neste caso, £y excede 100 %.

Lewis (1936) apud Lockett (1986) foi o primeiro a determinar relagcdes quantitativas
entre £y e Eog. Os trés casos considerados por Lewis sao:

a) Caso 1: Vapor esta completamente misturado no prato e¢ o liquido flui na mesma
direcdo em todos os pratos.

b) Caso 2: Vapor nao esta misturado nos pratos e o liquido flui na mesma direcdo em
todos os pratos.

c¢) Caso 3: Vapor ndo estd misturado nos pratos e o liquido flui em diregdes alternadas

Nos sucessivos pratos.
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O modelo de mistura simples para o Caso 1 de Lewis foi escolhido devido a facilidade

de solucdo das equagdes. A correlagdo proposta por Lewis para o Caso 1 ¢ mostrada na
Equacao 3.20 e estima a eficiéncia de prato maxima que pode ser alcangada. Na realidade, a
eficiéncia de prato de Murphree cai um pouco do valor maximo devido a mistura do liquido,
ao escoamento nao uniforme de liquido e vapor através do prato e aos efeitos do arraste e
gotejamento do liquido. Lewis propos um modelo matematico que leva em conta estes efeitos,

mas considerou que nao ha arraste ou gotejamento de liquido.

Segundo Ilme e Aittamaa (2003), o nimero de Pe determina o tipo de mistura de
liquido sobre o prato. Conforme o tipo de mistura de liquido, Lewis (1936) apud Lockett

(1986) propds as seguintes correlagdes:

a) Pe=0 mistura completa do liquido sobre o prato (dualflow)
EMV :EOG (317)
b) 0 < Pe <20 mistura parcial
E,, _ 1_[6‘(’7+Pe)] . e’ —1 (3.18)
E
% (p+ Pe){l + (’7+Pﬂ [1 R }
7 (7 + Pe)

onde

7 Z%['/”—Mi% _1} (3.19)
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c) Pe>20 escoamento empistonado (plug flow)
AEpg
g, =€ D (3.20)
A
onde
MG
MW,
A=m|——% (3.21)
ML
MW,
e
M
L dC
MW,
Pe = (3.22)
/-

Existem diversos modelos mencionados na literatura para o calculo da difusividade
turbulenta (eddy) (De). Lockett (1986) recomendou a correlagio de Molnar (1974) apud

Lockett (1986) como sendo a mais apropriada para pratos valvulados.

2
De =|0,0005+0,001285.u , + 6,32.[%] +03 12.hw} (3.23)

w

3.4 MODELOS PARA ARRASTE DE LiQUIDO E GOTEJAMENTO

O arraste de liquido para o prato superior pelo vapor que estd subindo através dos

pratos provoca um reciclo interno de liquido, ocasionando redugdo da eficiéncia de prato.
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3.4.1 Pratos valvulados

Lockett (1986) chamou a eficiéncia de prato corrigida pelos efeitos de arraste de
liquido e gotejamento, de eficiéncia aparente, E;,, . O modelo classico que leva em conta o

efeito do arraste de liquido foi desenvolvido por Colburn (1936) apud Lockett (1986):

(3.24)

Uma conveniente aproximagdo ¢ substituir Eog por Eyy na Equacdo 3.24 e estimar

Eyy sem levar em conta o arraste de liquido e gotejamento. Tal aproximagdo ndo tem
qualquer fundamento tedrico, contudo ¢ um artificio adequado e superestima levemente E;,

comparado com métodos rigorosos (LOCKETT, 1986). Sendo assim, a Equacdo 3.24 ¢

reescrita para:

(3.25)

Zuiderweg (1982) desenvolveu uma correlagdo para estimar a fragdo de liquido

arrastada em relagdo ao total de liquido descendo pela coluna, (L’/L):

L 1.108{’1—15‘] (”—HJ (3.26)
L Ty ) \(O,/4,)

onde /i ¢ a altura do leito para regime spray, dada por:
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0,5 1,7

u

h,=h,. 265{W'[£—L] ] +1 (3.27)
L G

O fluxo de gotejamento (weeping) foi definido por Lockett e Banik (1984) apud

Lockett (1986) como:

Fluxo de gotejamento = vazdo de gotejamento (m’/s) / Ay (m?)

=0,020.Fr,” — 0,030 (3.28)

O namero de Froude (Fry) ¢ definido por:

0,5

Ps

Fr =, (3.29)
1 H(g'hCL'(pL_pG)j

Nos modelos de calculo de eficiéncia desenvolvidos neste trabalho ndo se incluiu o
impacto do gotejamento em pratos valvulados na eficiéncia de prato, pois “[...] ndo ha uma

equagao convenientemente simples analoga a de Colburn (1936), mostrada na Equagao 3.25,
para determinar a eficiéncia aparente (E,, ) sob condi¢des de gotejamento” (LOCKETT,

1986, p. 175). Neste trabalho, apenas se estimou o fluxo de gotejamento, que se espera ser

muito baixo ou nulo no caso de pratos valvulados.

3.4.2 Pratos dualflow
No caso de pratos dualflow, Garcia e Fair (2002) apresentaram correlagdes para o
arraste de liquido e para o gotejamento aparente de liquido. Nestas correlagdes, a eficiéncia de

prato de Murphree (Eyy) € corrigida para o efeito do arraste, resultando em uma eficiéncia
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Ew, que € posteriormente corrigida para o efeito de gotejamento, resultando na eficiéncia Ey;.
“Para interpretar a perda de eficiéncia a baixas vazdes, aproxima-se por um arraste de liquido
reverso, mesmo sabendo-se que niao ha reciclo” (GARCIA e FAIR, 2002, p. 1635).
Denomina-se gotejamento aparente pois como os pratos dualflow nao possuem downcomer, o
liquido desce obrigatoriamente pelos furos. A perda de eficiéncia devido ao gotejamento
aparente ¢ quando, em baixas vazodes internas de liquido, hd uma perda da altura de espuma,
alguns furos tém fluxo intermitente de liquido e vapor e o tempo de residéncia de contato

entre liquido e vapor diminui.

A relacdo entre a eficiéncia de Murphree e a eficiéncia corrigida para o arraste de

liquido ¢ mostrada na equagdo abaixo:

E — EMV
YN+ E, ¥ /(1-¥)

(3.30)

onde y ¢ o fator de arraste de liquido pelo vapor em pratos dualflow, que ¢ funcao linear do

fator de inundagdo (FF). Para ¢ = 18,2 % ¢ mostrada na Figura 3.3 e dada por:

¥ =19771.FF —1,4857 (3.31)
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i~
Parfmetro de fhoeo, FP = 0,040 i

| Veloe. de rmmdacio estimadas ;4
Ahila = 0182 = 265 mis
Ahiba=0,105¢ 185 ms

020 -

Lrraste de lipundo ¢

0.4

Ahita=0182

/
0 = /x =

/ihika=0,105

e 1 i 1 ==
0,50 0,40 0,70 0,20 0,5 100

Fator de imndagio, FF

Figura 3.3: Fator de arraste de liquido pelo vapor () em pratos
dualflow, metanol/agua (KASTANEK e STANDART, 1967 apud
GARCIA e FAIR, 2002)

Para inclusdo do efeito do gotejamento aparente, utiliza-se a Equacao 3.32:

E
E, = w , (3.32)
1+E, ¥ /(1-¥")

onde y’ ¢ a equacdo da reta (Equacdo 3.33) obtida a partir da curva v’ versus FF para ¢ =

18-20 % e dy= 12,7 mm, mostrada na Figura 3.4.

' =-0,9333.FF +0,94 (3.33)
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Fator de rmndagio, FF

Figura 3.4: Fator de desconto () devido a baixa vazao (GARCIA e
FAIR, 2002)

No Capitulo 2 foi apresentado um historico das correlagdes de predi¢do da eficiéncia
de ponto (Eopg), mostrando-se os métodos mais utilizados e publicados na literatura. Neste
trabalho, ndo se esgotaram todos os modelos existentes, mas os métodos e correlagdes
mostrados até aqui sdo oriundos de publicacdes feitas pelas instituicdes e autores mais
conceituados e citados, quando o assunto ¢ destilagdo. Os métodos empiricos de O’Connell
(1946) e MacFarland et al. (1972) sdo de facil e rapida utilizacdo, ndo necessitando de uma
rotina de calculo complexa, mas possuem baixa precisdo, servindo apenas para uma idéia
aproximada da eficiéncia da coluna. Em 1958, um grupo de engenheiros quimicos ligados ao
Instituto Americano de Engenharia Quimica (AIChE) criou o primeiro método que levou em
conta os dados geométricos do prato, vazdes internas de liquido e vapor e propriedades fisicas
dos componentes. Desde entdo, diversos modelos tem sido propostos, como o modelo cléssico
de Chan e Fair (1984), a nova geracdo de modelos que levam em conta a hidrodindmica da
dispersdao acima do prato de Prado (1986) / Prado e Fair (1990) e Garcia (1999) / Garcia e Fair
(2000), até¢ modelos recentes para os novos pratos dualflow, como as modificagdes propostas

por Xu et al. (1994) e Garcia e Fair (2002).



81

No Capitulo 3, mostraram-se as correlagdes para céalculo de alguns parametros
importantes que estdo inseridos nos modelos de eficiéncia, como a altura de liquido sobre o
prato (h¢yr), fator de inundagdo do prato (FF), difusividade turbulenta (De), a transformagao
de eficiéncia de ponto (Epg) para eficiéncia de prato de Murphree (E,;) e desta para
eficiéncia, corrigidas levando em conta os efeitos de arraste de liquido e gotejamento (E“yy,
Ew;). No caso de pratos dualflow, ndo havia muitas op¢des de correlagdes para os parametros
citados acima, a Uinica e mais recente publicacdo foi feita por Garcia e Fair (2002). Ja no caso
de pratos valvulados, para ¢y, cada autor propds seu modelo ou indicou o melhor modelo a
ser utilizado. Para os demais pardmetros, foram escolhidas aquelas correlagdes mais utilizadas

pelos autores ou que foram desenvolvidas especificamente para pratos valvulados.

A escolha dos modelos para estimativa da eficiéncia de ponto (Epg) e das correlagdes
para altura do liquido claro (4¢;), mistura do liquido sobre o prato, arraste de liquido e
gotejamento, entre outras apresentadas neste trabalho (difusividade turbulenta, De, fator de
inundagdo, FF, método pseudobinario) exigiu uma pesquisa aprofundada. Foram consultados
diversos artigos, livros, fabricantes de bandejas e simuladores comerciais, visando a escolha
dos modelos e correlagdes mais atualizados, com maior precisdo e mais utilizados, para cada

tipo de bandeja, por autores reconhecidos na area de eficiéncia de bandejas.

Apds o término da pesquisa na literatura, notou-se que a institui¢do que ¢ vanguarda
em pesquisas sobre eficiéncia de bandejas ¢ a Universidade de Austin, nos Estados Unidos,
com autores reconhecidos como Fair, Prado, Garcia, Chan e parcerias com fabricantes de
bandejas como a Koch-Glitsch. Mas outros centros de exceléncia, como a Universidade de
Cambridge, na Inglaterra, Universidade de Helsinki, na Finlandia, Universidade de Delft, na

Holanda, e universidades da China, também possuem excelentes publicagdes. Outras
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publicacdes sdo oriundas dos fabricantes de bandejas, como Koch-Glitsch, Sulzer, Shell e
UOP, por vezes escassas em informagdes, mas com vanguarda tecnolégica em fabricacao de
bandejas. Com toda essa diversidade de fontes de publicagdes, um trabalho amplo de pesquisa
teve de ser feito para se chegar ao conjunto de correlagdes para estimativa da eficiéncia global

das colunas, apresentado neste trabalho.

A seguir, no Capitulo 4, é mostrado um resumo, na forma de diagrama de blocos, dos
modelos de predi¢do da eficiéncia de ponto apresentados no Capitulo 2 e também dos demais
parametros apresentados no Capitulo 3, explicando a escolha daqueles que sdo utilizados

neste trabalho.
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4 METODOLOGIA PROPOSTA PARA O CALCULO DA EFICIENCIA DE

COLUNAS

A idéia deste capitulo ¢ organizar os métodos de eficiéncia do Capitulo 2 e as
correlagcdes do Capitulo 3 na mesma seqiiéncia em que foram utilizadas neste trabalho no
simulador Aspen Plus 12.1, na programa¢do em Fortran 77, mostrada no Apéndice D. No
diagrama dado a seguir sdo apresentados os modelos ¢ as correlagdes, pelo nome do autor, e
ao final deste capitulo, mostra-se somente o conjunto de métodos e correlagdes utilizados
neste trabalho, separando pratos valvulados com downcomer de pratos dualflow. Nao foi
objetivo deste trabalho testar todas as combinagdes possiveis de modelos para o célculo de
eficiéncia, por isso se o leitor / usudrio quiser testar outro modelo ou correlagio, basta apenas
inserir na programa¢do em Fortran 77, mostrada no Apéndice D, na mesma seqiiéncia

apresentada no diagrama a seguir.
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4.1 DIAGRAMA DE BLOCOS PARA PREDICAO DA EFICIENCIA GLOBAL

Tabela 4.1: Modelos para o calculo do
numero de unidades de transferéncia de
massa e eficiéncia de ponto

Pratos com downcomer
(escoamento cruzado)

Pratos dualflow
(escoamento
contracorrente)

O’Connel (1946)
MacFarland, Sigmund e
VanWinkle (1972)
AIChE (1958)

Chan e Fair (1984)
Zuiderweg (1982)

Chen e Chuang (1994)
Stichlmair (1978)
Klemola e Ilme (1996)

Xu et al. (1994)
Garcia e Fair (2002)

Bennett et al. (1997)
Prado (1986) / Prado e Fair (1990)
Garcia (1999) / Garcia e Fair (2000)

Tabela 4.2: Correlagdes para altura do
liquido claro (h¢y)

Pratos com downcomer

Pratos dualflow

(escoamento cruzado) (escoamento
contracorrente)

Gerster et al. (1963) Xu et al. (1994)

Bennett et al. (1983) Garcia e Fair (2002)

Hofthuis e Zuiderweg (1979)
Hofhuis (1980)

Stichlmair (1978)

Dhulesia (1984) - valvulado

Tabela 4.3: Correlagdes para fator de
capacidade (Csp)

Pratos com downcomer

Pratos dualflow

(escoamento cruzado) (escoamento
contracorrente)
Fair (1961) Garcia e Fair (2002)
Treybal (1968)
Glitsch (1974)
1 N /1, ( M, J
Noc Ng N, MW,
A=m|—=<

G
ML
MW,




A

Eyy

Modelos
de mistura
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Tabela 4.4: Modelos de mistura do
liquido sobre o prato

Pe Tipo de Correlacao
mistura
Pe=0 | completa Evy = Eoc
(dualflow)
parcial
EMV ~ 1_[6—(7]+Pe)]
E
G (n+ Pe){l + W}
n
o
N e’ -1
% +
N\
~ jr—
v ! [ (7 + Pe)}
o
4AE
n= E. Sl ——% 1
2 Pe
Pe > 20 | empistonado (e*Fos —1)
(plug flow) | Ewr =7
Tabela 4.5: Correlagdes para
difusividade turbulenta (De)
Pratos com downcomer Pratos dualflow
(escoamento cruzado) (escoamento

contracorrente)

Welch et al. (1964)
Molnar (1974) — valvulado

Chan e Fair (1984)
M, A,
MW,
Pe=

L, b, ( P j.De

MW,
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Tabela 4.6: Correlagdes para fracao de
liquido arrastada para o prato superior

(L/L)
Pratos com downcomer | Pratos dualflow
(escoamento cruzado) | (escoamento
contracorrente)

Colburn (1936) Garcia e Fair (2002)
Zuiderweg (1982)
Koziol (1990, 1992)

Colburn (1936) B E,.,

R "1+ E, ¥ /(1-¥)

MV

Ll
1+(LJ'EMV

Tabela 4.7: Correlagdes para
gotejamento ou efeitos da baixa vazao

B Arraste de
liquido
~ Gotejamento
dualflow
E'yy
Eoc Eoc
valvulado dualflow

Pratos com downcomer

Pratos dualflow

(escoamento cruzado) | (escoamento
contracorrente)
Lockett e Banik (1984) | Garcia e Fair (2002)
ghe (P, —Pg) 1+Ew'[j /(I—T )

Eyw; para pratos dualflow.

Substituir £y por E*)sy para
pratos com downcomer € por

E = In
oc { In A

1+EMV.(/1—1)}
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Dentre os modelos e as correlagdes mostrados no diagrama de blocos, agora serdo

indicados aqueles utilizados neste trabalho.

A Tabela 4.1 mostra diversos modelos para predi¢ao da eficiéncia de ponto (Eog).
Prado (1986) / Prado e Fair (1990) propuseram um novo modelo para predigdo da eficiéncia
de ponto que, além de incluir a geometria dos pratos, vazdes internas de liquido e vapor e
propriedades fisicas dos fluidos. Como todos os modelos antecessores, incluiu também a
hidrodinamica da dispersdo acima do prato, como tamanho de bolhas e jetting, as velocidades
de subida de ambos ¢ a fragdo de bolhas e jetting nos furos. Garcia (1999) / Garcia e Fair
(2000) propuseram modificacdes nesse modelo, visando estendé-lo para sistemas organicos,
j4 que foi originalmente desenvolvido para sistemas ar/agua. Apesar do modelo de Garcia
(1999) / Garcia e Fair (2000) ter sido desenvolvido para pratos perfurados, neste trabalho
utiliza-se este modelo estendendo sua aplicagdo para pratos valvulados com downcomer e
pratos dualflow, propondo adaptagdes em alguns parametros. A diferenga significativa deste
modelo em relagdo aos seus antecessores € que passou a incluir a hidrodinamica do prato e,
comparado com o modelo de Chan e Fair (1984), teve um erro absoluto de 13,28 % contra

18,22 %, para pratos perfurados.

4.1.1 Pratos valvulados

Para comparacdo dos resultados do modelo de Garcia (1999) / Garcia e Fair (2000),
para pratos valvulados, escolheu-se outro modelo mostrado na Tabela 4.1, largamente
utilizado em publicagdes, para efeitos de comparagdo com novos modelos e altamente
recomendado por alguns autores, como Bennett et al. (1997), Garcia e Fair (2000) e Lockett

(1986), que ¢ o modelo de Chan e Fair (1984).
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Na Tabela 4.2, para a escolha da correlagao da altura do liquido claro (4¢z), no modelo

de Garcia (1999) / Garcia e Fair (2000) utilizou-se a correlacdo de Dhulesia (1984)
recomendada por Lockett (1986), desenvolvida especificamente para pratos valvulados. Ja no
caso do modelo de Chan e Fair (1984), utilizou-se a correlagdo indicada pelos proprios

autores, correlagao de Bennett et al. (1983).

Na Tabela 4.3, para o fator de inundagdo, utilizou-se a correlagdo classica de Fair
(1961) apud Lockett (1986), dada na forma de equacdo por Treybal (1968) apud Lockett

(1986).

Para transformar a eficiéncia de ponto (Epg) em eficiéncia de prato de Murphree
(Emp), utilizou-se o modelo de mistura do liquido sobre o prato de Lewis (1936) apud Lockett
(1986) mostrado na Tabela 4.4 e para a difusividade turbulenta (De), mostrada na Tabela 4.5,
a correlacdo de Molnar (1974) apud Lockett (1986), desenvolvida especificamente para pratos

valvulados e recomendada por Lockett (1986).

O arraste de liquido (Tabela 4.6) foi estimado com as correlagdes de Zuiderweg (1982)
e Colburn (1936) apud Lockett (1986). Ja a vazao de gotejamento (Tabela 4.7), foi calculada
segundo Lockett ¢ Banik (1984) apud Lockett (1986). Neste caso, ndo ha correlagdo simples
para estimativa do impacto do gotejamento na efici€éncia, que é nulo ou baixo para pratos

valvulados.

Finalmente, seguindo-se o diagrama de blocos, chega-se na estimativa da eficiéncia

global da coluna, onde se utiliza a Equagdo 2.17.
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4.1.2 Pratos dualflow
No caso dos pratos dualflow, ha muito poucas publicacdes sobre métodos de calculo
de eficiéncia, como mostrado na Tabela 4.1. Xu et al. (1994) publicaram um modelo de
eficiéncia bastante empirico, com ajuste de trés constantes. Apos isto, somente Garcia e Fair
(2002) publicaram modifica¢des a serem feitas no modelo base de Garcia (1999) / Garcia e
Fair (2000), estendendo sua aplicacdo para pratos dualflow. Utilizam-se neste trabalho, as
modifica¢des de Garcia e Fair (2002) no modelo base de Garcia (1999) / Garcia e Fair (2000),

comparando os resultados de eficiéncia com o modelo de Xu et al. (1994).

Encontraram-se duas correlagdes para estimar a altura do liquido claro (4¢;) (Tabela
4.2) em pratos dualflow. A correlacdo de Garcia e Fair (2002) ¢ uma melhoria da correlagdo

de Xu et al. (1994), ambas possuindo o mesmo formato.

Jé& para o fator de inundacdo (Tabela 4.3), arraste de liquido (Tabela 4.6) e gotejamento
(Tabela 4.7), foram utilizadas as correlagcdes de Garcia e Fair (2002), as tunicas encontradas

para esse tipo de prato.

Para a mistura de liquido sobre o prato, os pratos dualflow sdo do tipo mistura

completa, ou seja, Eyy = Eog, como mostrado na Tabela 4.4.

4.2 CALCULO DA FRACAO VOLUMETRICA DE JETTING NO PRATO

Prado (1986) / Prado e Fair (1990) produziram uma correlagdo para estimar a atividade
dos furos, através do parametro F.J, a partir de parametros geométricos e de escoamento no
prato perfurado, que sdo facilmente inseridos num programa de computador no

desenvolvimento do modelo de transferéncia de massa, Equagdo 4.1. Tal correlagdo foi
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utilizada nos modelos de predicdo da eficiéncia de ponto de Prado (1986) / Prado e Fair

(1990) e Garcia (1999) / Garcia e Fair (2000).

Uy Uy,
FJj=——" 0< FJ<l1 4.1)
U 100 = U0
onde
0,27
U, = 0’1.1050,5 .p2,692 ‘hg/,lsz .d,;o’% ¢o,992 (&j 4.2)
Ly,
c
0,27
Uy = 1,1.,050’5 .,02’692 ‘hg/,lsz .d;,o’% .¢0,992 (%J 4.3)
w

O desvio médio absoluto encontrado entre F.J calculado e observado foi de 27,48%

para 243 pontos experimentais (PRADO, 1986).

O parametro FJ representa a fragdo de furos do prato que estd em regime de jet e
possui forte influéncia no valor final calculado para a eficiéncia de ponto média dos pratos da

coluna.

Prado (1986), com base nas suas observagdes, concluiu que os modelos publicados
para estimar a transi¢cdo do regime de espuma para spray equivalem a ter regime de jetting nos
orificios de 45 a 71% do tempo. Como média grosseira, para uma proposta de modelagem, ao
redor de 60% dos furos ¢ previsto estarem em jetting quando o ponto de transi¢ao ¢ alcangado

(PRADO et al., 1987).

Johnson (1981) apud Prado et al. (1987) prop0s a correlagdo mostrada na Equacao 4.4
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para estimar a velocidade superficial do gas baseada na area ativa no ponto de transi¢ao do

regime espuma para spray, ur:

0,05
U, =004302.0."° p) " "% ¢"% [f—LJ dy (4.4)
w

O valor obtido a partir da Equacao 4.4 ainda deve ser multiplicado por 0,92 e 1,12 para
hw de 25,4 mm e 101,6 mm, respectivamente. No caso de pratos dualflow foi utilizado Ly =
dc, ou seja, o comprimento da corda do vertedouro ¢ igual ao didmetro da coluna, pois em
pratos dualflow nao ha downcomer, conseqiientemente, ndo ha vertedouro, entao o liquido cai

para o prato inferior ao longo de todo diametro do prato dualflow.

A partir da afirmacdo de Johnson (1981) apud Prado et al. (1987) de que 60% dos

furos estdo em jetting quando u,7 € alcancada, propoe-se a seguinte correlacao neste trabalho:

u,.0,60

mod ificado

FJ (4.5)

uAT

Uma comparagdo entre esta correlacdo e a dada pela Equacdo 4.1 ¢ feita na Secdo 5.2

usando dados de colunas industriais.

4.3 ALGORITMO PARA CALCULO DA EFICIENCIA DE PRATO DE MURPHREE
Os modelos e correlagdes mostrados nos Capitulos 2 e 3 foram organizados de forma

sistemdtica no simulador Aspen Plus 12.1 visando a simulagdo das colunas industriais. Para

isto, desenvolveu-se um algoritmo iterativo de calculo da eficiéncia de Murphree e eficiéncia

global, reunindo todos os modelos e correlagdes escolhidos, em conjunto com a geometria dos
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pratos, propriedades fisicas e condigdes operacionais das colunas industriais. Este algoritmo
foi inserido no simulador Aspen Plus 12.1, em programag¢ao em Fortran 77, dentro do bloco
flowsheeting options - calculator, na mesma seqiliéncia ¢ estrutura mostrada no diagrama de
blocos da Sec¢do 4.1, permitindo o calculo da eficiéncia global da coluna e as composicdes de

topo e fundo para os diversos modelos e correlagdes.

A Figura 4.1 mostra, de forma simplificada, a utilizagdo dentro do simulador, do
algoritmo de célculo da eficiéncia de prato de Murphree. O simulador calcula prato a prato a
eficiéncia de Murphree e compara a tolerancia da vazao molar por componente das correntes
entre cada iteracdo até um valor pré-estabelecido, no caso 0,0001. Segundo a Aspen

Technology Inc. (2000) a tolerancia, para uma iteracao &, ¢ definida como:

101 < X =X gy (4.6)

k+1

Apo6s convergir, a simulacao ¢ finalizada e podem-se visualizar os resultados para as
composigdes de topo e fundo da coluna, perfis de temperatura e de eficiéncia de Murphree e

resultados parciais das variaveis dos modelos e correlacoes.
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Simulador Aspen Plus 12.1 "

Propriedades fisicas
Geometria do prato
Vazio e composi¢io
de carga
Temperaturas e pressdes
de topo e fundo da coluna
Razdo de refluxo e
retirada de topo

Simulador Aspen Plus 12.1

Composigdes de topo
e fundo da coluna
Perfis de temperatura e
de E4 ou Ey,;

Correlagdes para altura
do liquido claro, 2,

1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
: Modelos para fator de inundacao
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1

Método pseudo-binario

Eps =1—exp(—Ny )

Modelos de mistura para
o liquido e vapor baseado no Pe

Modelos para arraste e
gotejamento do liquido

- =h{l+EW‘(l—l)}
oc

InA

Figura 4.1: Algoritmo utilizado no simulador Aspen Plus 12.1 para
célculo da eficiéncia de prato aparente de Murphree (E“y ou Ey)
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5 VALIDACAO DO MODELO

A implementagdo e o teste do modelo de Garcia (1999) modificado no parametro F.J
sdo cobertos pelo presente Capitulo. E mostrada a validagdo do modelo proposto, que sera
chamado de Garcia (1999) modificado, comparando a eficiéncia global das colunas calculada
por este modelo contra a eficiéncia global real das colunas industriais, sob diversas condigdes
operacionais. Também se comparou o modelo de Garcia (1999) modificado com os modelos
de Garcia (1999) original e Chan e Fair (1984) para pratos valvulados e com os modelos de

Xu et al. (1994) e Garcia (1999) adaptado por Garcia e Fair (2002), para pratos dualflow.

5.1 COLUNAS AVALIADAS
As colunas utilizadas para a validacdo dos modelos de predigdo de eficiéncia foram
modeladas no simulador Aspen Plus 12.1, visando a obten¢ao da eficiéncia global real dessas

colunas e utilizagdo dos modelos de predi¢ao da eficiéncia.

Para a simulagdo das colunas no Aspen Plus 12.1, primeiramente, montaram-se 0s
fluxogramas, como mostrados na Se¢do 5.1.1. Na Se¢do 5.1.2 sdo mostrados os modelos
termodinamicos empregados e o porqué de sua escolha. Na Secdo 5.1.3 ¢ mostrado como o
erro no balango de massa foi reduzido. O método empregado para ajustar o balango de massa
esta descrito na Se¢do 5.1.4. Os estados estacionarios escolhidos sdo explicados na Se¢ao

5.1.5.

5.1.1 Fluxogramas simplificados de processo das colunas avaliadas
As trés colunas de destilacdo utilizadas neste estudo estdo localizadas na Companhia

Petroquimica do Sul - COPESUL, e sdo:
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5.1.1.1 Fracionadora de C6

Faz parte da Unidade de Produgdo de Benzeno e sua fungdo € separar, a partir de uma
mistura de hidrocarbonetos C5-C9, um corte C6 no topo (rico em benzeno) e um corte C7+ no
fundo. O contaminante do produto de topo é o tolueno, que deve ser controlado em no
maximo 100 ppm massa. Nesta mistura, foram escolhidos como chave leve e pesado, o
benzeno e o tolueno, respectivamente, pois a soma de ambos na corrente de carga representa
de 70 a 75 % massa da composic¢ao total de carga desta coluna e também o principal objetivo
desta coluna ¢ minimizar a preseng¢a de tolueno no topo desta coluna. Na Figura 5.1 ¢

mostrado um fluxograma simplificado dessa coluna de destilagao.

e
C

e ——3 Refluxo Retirada de topo

Retirada de fundo

Figura 5.1: Fluxograma de processo da Fracionadora de C6
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5.1.1.2 Fracionadora de buteno-1
Sua funcado ¢ separar, a partir de uma mistura de hidrocarbonetos C4, buteno-1 no topo

com a minima quantidade de n-butano. Na Figura 5.2 é mostrado um fluxograma simplificado

dessa coluna de destilagao.

——&——» Para 2as

Carga PV 05 combustivel

A 4
Hot by-pass

AR 4
efluxo
@} Yy
1 FV 04
>« 90 Retirada de
><t»—— 10 topo
L pe 110 &
FV 02 FV 05
138
Retirada de
Vapor fundo

> »

L

Figura 5.2: Fluxograma de processo da Fracionadora de buteno-1
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5.1.1.3 Fracionadora de propeno
Sua fungdo ¢ separar propeno de alta pureza no topo (grau polimero, 99,50 %mol) do

propano. Na Figura 5.3 ¢ mostrado um fluxograma simplificado dessa coluna de destilacao.

Compressor
[ e
Refluxo
Carga
| 149 4—@ L
P71

A/B/C/D

Retirada de

topoI
>
4@ Retirada de fundo

Figura 5.3: Fluxograma de processo da Fracionadora de propeno

O Apéndice B contém os dados completos dessas colunas industriais, indicando os
varios casos estudados neste trabalho. As especifica¢des das colunas sdo mostradas na Tabela

5.1.



Tabela 5.1: Especificagdes das colunas
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Fracionadora de

Fracionadora de

Fracionadora de

C6 buteno-1 propeno
Diametro, dc (m) 1,85 2,54 4,40
Altura (m) 34,5 64,7 99,7
N° de pratos 60 138 224
Prato de carga 30 100 140
Tipo de prato Valvulado dualflow dualflow

tipo V-1 Sulzer

Diametro do furo, dy (mm) 40 6 9
Espacamento entre pratos, Ts (m) 0,5 0,4 0,4
Fragdo perfurada do prato, ¢ (%) 16,78 19,31 20,75
Area ativa, 44 (m°) 2,254 5,067 15,205
Altura do vertedouro, 4y (mm) 52 6,35 (ondulagdo) | 6,35 (ondulagdo)
Comprimento da corda, Ly (m) 1,264 2,54 (=dc) 4,4 (=dc)
Chave leve benzeno buteno-1 propeno
Chave pesado tolueno n-butano propano

5.1.2 Modelos termodinamicos

A Tabela 5.2 ajuda na sele¢do da equagdo de estado ¢ modelo para coeficiente de

atividade, conforme os sistemas que se esta trabalhando.

As Fracionadoras de propeno e buteno-1 se enquadram no item “/ight hydrocarbons

separation train” onde estdo sugeridas as equagdes de estado de Soave-Redlich-Kwong ¢

Peng-Robinson.

A Fracionadora de C6 se enquadra no item “ethylbenzene and styrene plants” onde

estdo sugeridas as equagdes de estado de Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson ¢ modelos

de coeficiente de atividade, como NRTL e UNIFAC.
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Tabela 5.2: Recomendagdes para escolha da equagdo de estado e modelos de
coeficiente de atividade

Petrochemicals

Application Recommended Property Method
Ethylene plant Petroleum fugacity correlations
Primary fractionator (and aszay data analysiz)
Light hydrocarkbons separation train Equationz of state for high prezzure hydrocarbon applications
Cluench tower Equations of state for high preszure hydrocarbon applicabons
Aromatics Liquid actaity cosfiicients (very sensitive io parameters)
BTX extraciion
Substiuied hydrocarbons Equations of state for high pressure hydrocarbon applicabons
WM plant

Acrylonitrile plant

Ether production Liquid actwity cosficients
MTEE, ETBE, TAME

Ethylbenzene and syrene plantz Equations of state for high prezzure hydrocarbon apphications and |deal (with
Watsol) or liqusd activity coefficient

Terephihalic acid Liquid actaty cosficientsiwith dimarization in acetic acid section)

Fonte: Aspen Technology Inc., 2000, p. 2-4.

5.1.2.1 Selegao do modelo para a Fracionadora de buteno-1

Segundo Lopes Filho (1986), o modelo de Soave-Redlich-Kwong ¢ uma equacao
simples, com poucos parametros. Os resultados sdo razodveis para equilibrio liquido-vapor,
sem constituintes polares. O pardmetro k; melhora a precisdo, mas ¢ dispensavel para
hidrocarbonetos. A predi¢ao de volume molar de liquido ¢ sofrivel e a presenca de hidrogénio

exige adaptacdo no modelo.

Para esse tipo de coluna, é recomendado o uso da equacdo de estado de Soave-
Redlich-Kwong com coeficientes de interacdo binaria e densidade do liquido ou volume
molar da mistura liquida com o modelo de Lee-Kesler (LEE e KESLER, 1975), ao invés do

modelo de Soave-Redlich-Kwong.

Jorge (1989a) concluiu, apo6s analise do comportamento da fase vapor de binarios de

C4, que os modelos adequados sdo Soave-Redlich-Kwong e Virial, com método preditivo de
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Hayden-O’Connell (HAYDEN e O'CONNELL, 1974).

O Manual Aspen (2000) recomenda que, para melhores resultados do método de
Soave-Redlich-Kwong, os pardmetros de interacao binaria devem ser determinados a partir de

dados experimentais ou de literatura de equilibrio liquido-vapor.

O simulador Aspen versao 12 oferece duas opgdes para a equacdo de Soave-Redlich-
Kwong, SRK ou RK-SOAVE. Segundo Sigal (2004), as regras de mistura da op¢ao SRK foram
adicionadas com um termo assimétrico baseado no trabalho de Mathias, Klotz e Prausnitz
(MATHIAS et al., 1991); os parametros de interagdo bindria foram revisados e possuem
dependéncia com a temperatura; os calculos dos coeficientes de fugacidade de um
componente no liquido e vapor sdo obtidos por diferentes métodos. A op¢ao SRK deve ser

utilizada somente com banco de dados Ethylene.

Optou-se, no simulador Aspen, pela equagdo de estado de SRK com banco de dados
para os parametros de interagdo binaria Ethylene ao invés de Pure 12. Esse banco de dados ¢
recomendado pela Aspen para plantas de petroquimicas, com compostos até 4 carbonos,

conforme o Manual Aspen (2000).

Carmichael et al. (1962) fizeram experimentos com misturas de 6 tipos de compostos
com 4 carbonos, isobutano, isobuteno, n-butano, buteno-1, trans-2-buteno, cis-2-buteno.
Neste trabalho, estes compostos somam em torno de 99,5% da composicao de carga da coluna
Fracionadora de buteno-1, ou seja, podem-se comparar as volatilidades relativas obtidas por
Carmichael et al. (1962) com as obtidas através do simulador, com diversas equacdes de

estado. Na Figura 5.4, os experimentos que mais se aproximam das condigdes de pressdes
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(726 kPa man. a 788 kPa man.) e temperaturas (63 a 73 °C) do caso Q da Fracionadora de
buteno-1 sdo os de nimero 6 ¢ 9. Em ambos, o modelo SRK — Ethylene é o que mais se

aproxima dos experimentos.

X +
X»

>XO
»O

Volatilidade relativa do binari
buteno-1/ n-butano
_|_
+ >0
> XO+
> b
c
+ X

Kp
X0
+»0

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

N° do experimento

+ experimental O SRK - Ethylene A RKS - Purel2 XPR - Purel2

Figura 5.4: Volatilidades relativas obtidas por Carmichael et al. (1962)

Os parametros de interacdo bindria para cada modelo foram:

a) SRK — Ethylene:
H, — Propano: k; = 0,101465
H, - n-butano: &;= 0,391100
Propano - Isobutano: &;= - 0,00290932
Propano - n-butano: &;= - 0,00207594
Propano - C5’s: k;= 0,00305866
1,3-butadieno - Buteno-1: k;= 0,000780014
1,3-butadieno - n-butano: k;= 0,0128642
Isobutano - n-butano: k;= - 0,00377497

Buteno-1 - n-butano: k;= 0,00222922
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b) RK-SOAVE - Pure 12

H; — Propano: k; = - 0,2359

H, - n-butano: k;= - 0,5100

Propano - Isobutano: k;=-0,01000

Propano - C5’s: k;= 0,007800

1,3-butadieno - Buteno-1: k;= - 0,004400

1,3-butadieno - n-butano: k;= 0,008100

Isobutano - n-butano: k;=0,001100

Buteno-1 - n-butano: &;= - 0,004800

Metanol — Agua: k;= - 0,07890

GMEHLING et al. (1983, parte 6b, p. 699) apresentam o valor de k; = - 0,0056 para
RK-SOAVE para o binario buteno-1 / n-butano, que ¢ muito préximo do valor ja utilizado pelo

banco de dados Pure 12 do simulador Aspen.

¢) PENG-ROBINSON — Pure 12
H; — Propano: k; = - 0,08330
H, - n-butano: k;= - 0,3970
Propano - Isobutano: k;= - 0,007800
Propano - n-butano: ;= 0,003300
Propano - C5’s: k;=0,01110
1,3-butadieno - Buteno-1: k;= 0,002200
1,3-butadieno - n-butano: k;=0,01410
Isobutano - n-butano: ;= - 0,0004000

Buteno-1 - n-butano: k;= 0,001100
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Metanol — Agua: k;= - 0,07780

Na Tabela 5.3 sd3o comparados os perfis de temperaturas obtidos a partir das
simulagdes contra os dados reais da coluna. Observou-se que para os pratos 1 e 40 foram
obtidos resultados melhores com RK-SOAVE; para o prato 80, PENG-ROBINSON concordou
melhor; enquanto para o prato 89 nenhum modelo concordou, o que sugere que o instrumento

de campo pode estar com indicagao falsa.

Outro ponto importante, mostrado na Tabela 5.3, ¢ o valor da eficiéncia de Murphree
(Emy) necessaria para ajustar as composigdes de topo e fundo da coluna. Utilizando-se SRK —
Ethylene, a separagao entre buteno-1 e n-butano se torna mais “dificil”, os pratos tém que ser
bem mais eficientes (0,455) para conseguir-se a mesma especificacdo da corrente de topo da
coluna do que se fosse utilizado RK-SOAVE. A eficiéncia global esperada para este tipo de
prato, para fatores de operagao (Fs) entre 1,0 e 2,0, esta entre 0,50 ¢ 0,70 (HUTCHINSON,
1956). Comparando os trés primeiros modelos termodinamicos da Tabela 5.3 fica evidente a

influéncia dos parametros de interagdo bindria no calculo da eficiéncia.

Tabela 5.3: Perfis de temperaturas da Fracionadora de buteno-1

Temperaturas Dados da SRK — | RK-SOAVE RK- PENG-
(°O) coluna - | Ethylene | - Purel2 | SOAVE - | ROBINSON
Caso Q Dechema | — Pure 12

Vaso de topo 57,68 57,00 57,00 57,00 57,00
Topo (prato 1) 62,80 62,54 62,80 62,82 63,15
Prato 40 65,08 64,24 64,99 65,05 64,92
Prato 80 67,52 67,00 68,06 68,13 67,77
Prato 89 69,55 67,99 68,79 68,94 68,62
Fundo (prato 140) 72,74 73,02 73,03 73,03 73,52
Eyy ajustada 0,455 0,358 0,350 0,448

Baseado nas informagdes até agora analisadas, visando resolver qual a equagdo de

estado a ser utilizada, fez-se o resumo da Tabela 5.4, que mostra que a equagdo de estado



SRK-Ethylene ¢ a que possui maior respaldo, sendo ela a escolha adotada neste trabalho.

Tabela 5.4: Comparagao entre os modelos termodinamicos para Fracionadora de

buteno-1
SRK — RK- PENG -
Ethylene | SOAVE | ROBINSON

Carmichael et al. (1962) X

Perfis de temperaturas X

Recomendac¢do do projetista X

Mais recente, regras de mistura e k; atualizados. X

Recomendagdo Aspen X

Experiéncia = eficiéncia de prato esperada X X

5.1.2.2 Fracionadora de propeno

Jorge (1989b) sugeriu Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson para essa coluna.
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A escolha da equacdo de estado foi baseada nos perfis de temperaturas e na eficiéncia

de Murphree esperada para este tipo de prato (dualflow), mostrados na Tabela 5.5. Em ambos

os casos a equagao de estado de Soave-Redlich-Kwong op¢ao RK-SOAVE - Pure 12, foi a que

melhor concordou com os dados de planta nos dois itens citados anteriormente, sendo ela a

escolha adotada neste trabalho.

Tabela 5.5: Perfis de temperaturas da Fracionadora de propeno

Temperaturas (°C) | Dados RK- SRK — PENG- RK-SOAVE —
da SOAVE - | Ethylene | ROBINSON | Dechema
coluna - | Pure 12 — Pure 12
Caso D
Topo (prato 1) 29,01 27,71 27,51 28,08 27,71
Prato 140 30,23 30,34 30,79 30,75 30,93
Prato 185 32,51 33,02 34,62 33,47 34,67
Fundo (prato 224) | 38,13 38,21 38,27 38,64 38,33
E\y ajustada 0,4565 0,3450 0,4565 0,360

Os parametros de interacdo binaria para cada modelo foram:
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a) RK-SOAVE - Pure 12
Etano — Eteno: k; = 0,010
Etano — Propano: k; = -0,0022
Etano — Propeno: k; = 0,0026

Propano — Propeno: k; = 0,0080

Jorge (1989b, p. 2) apresenta o valor de k; = 0,0033 para RK-SOAVE para o binario

propeno / propano, oriundo da coletainea do DECHEMA.

b) SRK — Ethylene

Etano — Eteno: k; = 0,00321082
Etano — Propano: k; = 0,00169511
Etano — Propeno: k; = 0,0117991

Propano — Propeno: k; = 0,0030000

¢) PENG-ROBINSON — Pure 12
Etano — Eteno: k; = 0,00890000
Etano — Propano: k; = 0,00110000
Etano — Propeno: k; == 0,00890000

Propano — Propeno: k; = 0,00740000

5.1.2.3 Fracionadora de C6
O modelo de coeficiente de atividade NRTL pode descrever o equilibrio liquido-vapor
e liquido-liquido de solugdes fortemente ndo-ideais. O modelo requer parametros binarios,

geralmente obtidos da literatura e/ou de regressao linear de dados experimentais, ja incluidos
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no banco de dados do simulador Aspen Plus 12.1. O NRTL pode lidar com combinagdes de

compostos polares e apolares com alta ndo-idealidade.

O modelo UNIFAC ¢ um modelo de coeficiente de atividade como o NRTL e
UNIQUAC, mas ¢ baseado nas contribui¢cdes dos grupos funcionais ou nas contribui¢des
moleculares. Na Tabela 5.6 sdo mostradas as variagdes deste modelo implementadas no

simulador Aspen Plus 12.1.

Tabela 5.6: Variagdes dos modelos UNIFAC

UNIFAC Property Methods

Property Model Parameters ~ Tmin Tmax Henry Vapor Phase  Poynting
Method Name Name Rev. Yr 9 K LitTReg™ EOSName  Correction
UNIFAC UMIFAC 5, 1991 290 420 xoX Redlich- X
Kwong
UMIF-LL UMIFAC —, 1991 280 30 oK Redlich- X
Kwong
UMIF-HOC UMIFAC 5, 1991 290 420 XK Hayden- X
'Connell
MIF-DMD DMD-UNIF 1, 1993 280 420 xX Redlich- X
Kwong- Soave
UMIF-LBY LBY-LNIF —, 1887 290 420 XX [deal Gas law  —
f An Xindicales the parameters were obtained from the lilerature,
f An Xindicales the paraimeters were vegreased by AspenTech from experimentad dato in the Dortmund Databank: (DDB),

Fonte: Aspen Technology Inc., 2000, p. 2-47.

O UNIFAC com a modificacdo de Dortmund (UNIF-DMD), feita por Weidlich e
Gmehling (1987) e Gmehling et al. (1993), ¢ levemente melhor na parte combinatoria.
Segundo Lopes Filho (1986), o modelo NRTL de coeficiente de atividade do liquido ¢ de facil
generalizacdo para misturas multicomponentes, oferecendo boa previsdo de imiscibilidades,
bons resultados para misturas fortemente ndo-ideais. E aplicavel tanto para o equilibrio
liquido-vapor como para equilibrio liquido-liquido, apresentando resultados melhores que o

modelo de Wilson.
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A opgdo do Aspen PCES estima os parametros binarios dos modelos WILSON, NRTL
e UNIQUAC, usando os coeficientes de atividade a diluicdo infinita. Estes coeficientes podem
ser obtidos a partir de dados laboratoriais e estimativas usando o método UNIFAC. Dos
métodos UNIFAC, o que da melhores resultados para os coeficientes de atividade a diluicao

infinita é com a modificacdo de Dortmund.

Foi utilizado o banco de dados do GMEHLING (1983, parte 6a, p. 368, 372, 375, 559,
591, 596, 604, parte 6b, p. 10, 46, 49, 158, 185, parte 7, p. 301) para obtencdo dos parametros
Al2, A21 e ALPHAI2 do modelo NRTL, para os binarios apresentados na Tabela 5.7, onde a
primeira linha de valores informa as paginas utilizadas do banco de dados. As demais linhas
conttm os parametros 412, A21 e ALPHAI2, respectivamente. A comparagdo entre os

diversos modelos é mostrada na Tabela 5.8.

Tabela 5.7: Parametros A12, A21 e ALPHAI2 do modelo NRTL

NRTL Paginas (pagina utilizada)
Al2
A21
ALPHA 12
Benzeno (1) Tolueno (1) N-hexano (1) | N-heptano (1) [ Metil-ciclopentano (1) | Metil-ciclohexano (1)
Benzeno (2) 559 (559) 363 - 368 (368)
-106,6131 -33,4320
488,4492 285,0655
0,2994 0,3004
Tolueno (2) 279 - 301 (301) 591 - 595 (591) 185 (185) 375 (375) 30 - 46 (46)
111,1157 18,8142 -30,5760 996,0575 96,8077
-121,2437 224,0904 268,3335 -531,9748 97,2195
0,3033 0,3015 0,2986 0,2974 0,3019
N-hexano (2)
N-heptano (2) 158 (158) 598 - 606 (604)
597,6609 -285,9412 ndo tem
-213,0923 252,9977
0,3017 0,3018
Metil-ciclopentano (2) 369 - 374 (372)
347,4793 ndo tem ndo tem
-258,3959
0,3056
Metil-ciclohexano (2) 10 - 12 (10) 596 (596) 47-51(49)
954,7077 -492,5150 -129,6606 ndo tem
-514,0454 674,8940 145,8830
0,2994 0,3041 0,3074
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Temperaturas Dados dg NRTL— | NRTL- | NRTL— |NRTL —|NRTL RK\UNIFAC -
(°O) coluna-| VLE LIT | Dechema | VLE LIT |VLE IG - Dortmund
Caso J (1) + (3) |VLERK
Dechema

Vaso topo 59,25 59,24 59,18 59,00 58,91 | 59,89 58,99
Topo 85,88 86,51 86,48 86,48 86,49 | 86,44 85,55
Prato 8 88,49 88,38 88,35 88,35 88,39 | 88,51 88,47
Prato 30 101,79 | 101,28 101,27 101,27 | 101,29 | 101,61 | 101,81
Prato 54 113,02 | 114,30 113,92 114,22 | 113,85 | 115,10 | 114,05
Fundo 139,04 | 135,61 135,63 135,67 | 135,69 | 135,82 | 135,86
Eyy ajustada 0,860 0,860 0,860 0,980 | >1,00 | >1,00
% N, carga 0,0125 0,0125 0,0125 |0,0130 | 0,0170 | 0,0170
®)
Vazao 14262 | 14249 14247 14261 14252 | 14254 | 14290
destilado

(kg/h) (4)

(1) VLE LIT: Parametros de interagdo bindria a partir de dados de literatura inseridos no Aspen Plus 12.1.
(2) % massico de N, na carga necessaria para o ajuste da temperatura do vaso de topo.
(3) VLE IG: Fase vapor como gas ideal.
(4) Ajustou-se a vazdo de destilado em cada caso buscando a especificagdo do teor de benzeno no fundo da

coluna

A partir da andlise da eficiéncia de Murphree esperada para o tipo de pratos

(valvulados) nesta coluna, eliminaram-se os modelos NRTL — VLE IG, NRTL — VLE RK ¢

UNIFAC — Dortmund por apresentarem E),p proximas ou acima de 1,00.

Os outros trés modelos apresentaram perfis de temperaturas e eficiéncia de Murphree

similares. Mas, quanto maior a quantidade de parametros de interacdo binarios melhor, ou

seja, usando Dechema + VLE LIT a coluna estard mais bem representada.

Outro ponto, de menor importancia, ¢ que o modelo NRTL com Dechema + VLE LIT

apresentou o menor erro de balanco de massa para o componente benzeno. Isto se deve ao

ajuste que foi necessario fazer na retirada de topo visando especificar o teor de benzeno no

fundo.
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5.1.3 Estimativa das propriedades fisicas
Os métodos para estimar as propriedades fisicas dos sistemas das colunas utilizadas

sdo apresentados nessa se¢ao.

a) Volume molar da mistura de vapor
Fracionadora de propeno: RK-SOAVE
Fracionadora de buteno-1: SRK

Fracionadora de C6: RK-SOAVE

b) Volume molar da mistura de liquido
Fracionadora de propeno e de buteno-1: Lee-Kesler (LEE e KESLER, 1975)

Fracionadora de C6: Rackett / Campbell-Thodos (RACKETT, 1970)

¢) Viscosidade do vapor (i)
Fracionadora de propeno: Chapman-Enskog-Brokaw (REID et al., 1987, p.
392) com regra de mistura de Wilke (REID et al., 1977, p. 410-6) e pressdo corrigida pelo
modelo de Dean-Stiel.
Fracionadora de buteno-1: Lucas (REID et al., 1987, p. 421, 431).
Fracionadora de C6: Chapman-Enskog-Brokaw (REID et al., 1987, p. 392)

com regra de mistura de Wilke (REID et al., 1977, p. 410-6).

d) Viscosidade do liquido (u;)
Fracionadora de propeno e de buteno-1: modelo API (API Technical Data
Book, Petroleum Refining, 4 ed.).

Fracionadora de C6: Andrade (REID et al., 1987, p. 439).
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e) Coeficiente de difusao molecular na fase vapor (Dg)
Fracionadora de propeno, de buteno-1 e de C6: modelo de Dawson-Khoury-
Kobayashi (REID et al., 1987, p. 597) para difusividade de um componente na mistura, dado

por:

v
Dl'/

D, = Zy,{Z—} (5.1)

i i Y

onde o coeficiente de difusdo binaria D;” é calculado pelo modelo de Dawson-Khoury-
Kobayashi (REID et al., 1977, p. 560-5), y; € y; sdo as fragdes molares dos componentes na

mistura de vapor.

f) Coeficiente de difusdo molecular na fase liquida (Dy)
Fracionadora de propeno, de buteno-1 e de C6: modelo de Wilke-Chang (REID

etal., 1987, p. 618) para difusividade de um componente na mistura.

Para a estimativa do coeficiente de difusdo molecular nas fases vapor e liquida, no
caso de misturas multicomponentes, Kister (1992) sugere o uso do método pseudobinario, ou
seja, predizer os coeficientes de difusdo binaria dos chaves em cada fase da mistura na
pressdo e temperatura do sistema. Ferreira (2000) utilizou a difusividade do chave leve na
mistura gasosa e a difusividade do chave pesado na mistura liquida. MacFarland, Sigmund e

Van Winkle apud Vital et al. (1984) utilizaram a difusividade do chave leve na mistura.

Neste trabalho, utilizou-se a média das difusividades nos pratos do chave leve na
mistura de hidrocarbonetos, nas fases liquida e vapor. O simulador Aspen Plus 12.1 ndo

estima a difusividade de um bindrio em uma determinada mistura para cada prato da coluna
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(BEAUDOIN, 2005). Separadamente, estimou-se a difusividade do pseudobinario chave leve
no pseudobindrio chave pesado para o topo e fundo das colunas, nas fases liquida e vapor,
conforme recomendado por Kister (1992). As Tabelas 5.9, 5.10 e 5.11 mostram os valores
obtidos para as difusividades utilizando-se os dois métodos citados anteriormente e seu
impacto na predi¢ao da eficiéncia global. O desvio da eficiéncia global, comparando ambos os
métodos, € baixo, por isto optou-se por utilizar o0 modelos ja existente no simulador Aspen
Plus 12.1, que estima a difusividade do chave leve na mistura, pela sua praticidade e que

foram mostrados anteriormente nos itens “e” e “f”.

Tabela 5.9: Difusividades calculadas para o pseudobindrio chave leve / chave
pesado e para o chave leve na mistura, para a Fracionadora de propeno, caso D

Topo Fundo Média Eoc com | Epccom
(Prato 2) | (Prato 225) Garcia Xu et al.
(1999) (1994)
modificado
Temperatura (°C) 27,73 38,21
Pressao (kPa man.) 1143,94 1251,33
Yix 99,5321 9,0622
Xix 99,5113 7,7556
Yix 0,4679 90,9378
Xiux 0,4887 92,2444
D, propeno/propano (m*/s] 1,21.10° | 1,34.10% | 1,27.10% | 0,425 0,497
Dg propeno/propano (m*/s| 4,84.107 | 4,59.107 | 4,72.107
D, propeno-mistura (m°/s) 1,30.10° | 0,422 0,495
D¢ propeno-mistura (m*/s) 4,64.107
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Tabela 5.10: Difusividades calculadas para o pseudobinario chave leve / chave
pesado e para o chave leve na mistura, para a Fracionadora de buteno-1, caso Q

Topo Fundo Média Eoc com | Epccom
(Prato 2) [Prato 140) Garcia Xu et al.
(1999) (1994)
modificado
Temperatura (°C) 62,54 73,02
Pressdo (kPa man.) 730,60 784,53
Yix 99,5620 | 50,6458
Xk 99,5355 | 47,2461
Yk 0,4380 | 49,3542
Xux 0,4645 | 52,7539
Dy, buteno-1/n-butano (m*/s) 11,1.10° | 11,8.107 | 11,5.10° | 0,473 0,517
Dg buteno-1/n-butano (m%/s| 6,45.107 | 6,34.107 | 6,40.10”
D, buteno-1/mistura (m°/s) 9,79.10° | 0,474 0,516
Dg buteno-1/mistura (m*/s) 6,46.107

Tabela 5.11: Difusividades calculadas para o pseudobinario chave leve / chave
pesado e para o chave leve na mistura, para a Fracionadora de C6, caso J

Topo Fundo Média Eoc com | Epccom
(Prato 2) | (Prato 62) Garcia Chan e
(1999) Fair
modificado | (1984)
Temperatura (°C) 86,48 135,67
Pressdo (kPa man.) 28,83 61,59
Yik 99,9990 42813
Xk 99,9975 2,0644
Yux 0,0010 95,7187
Xuk 0,0025 97,9356
D benzeno-tolueno (m’/s)| 4,97.10° | 8,01.10° | 6,49.10” 0,805 1,086
Dg benzeno-tolueno (m?/s)| 3,41.10° | 3,46.10° | 3,44.10°
D, benzeno-mistura (m’/s) 6,55.107 0,808 1,071
D¢ benzeno-mistura (mz/s) 3,20. 10

Outra analise realizada foi a da influéncia da difusividade no resultado final da
eficiéncia global da coluna para os modelos utilizados, mostrada na Tabela 5.12. A primeira
linha de cada caso refere-se as difusividades que estdo sendo utilizadas nos modelos, ou seja,

coeficiente de difusdo molecular do chave leve na mistura de hidrocarbonetos.
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Tabela 5.12: Sensitividade da difusividade na predigao da eficiéncia global das

colunas
Difusividade no Difusividade no Eoc com Eoc com Xu
liquido (Dy) vapor (Dg) Garcia (1999) | etal. (1994)
(m?/s) (m?/s) modificado
Fracionadora de propeno, caso D
1,30.10°® 4,64.107 0,422 0,495
50,00.10° 4,64.10” 0,422 0,504
5,00.10® 4,64.107 0,422 0,501
1,30.10° 4,00.10” 0,395 0,482
1,30.10° 5,00.107 0,435 0,503
Fracionadora de buteno-1, caso Q
9,79.10° 6,46.107" 0,474 0,516
5,00.10° 6,46.107 0,474 0,513
50,00.10” 6,46.107 0,474 0,522
9,79.10° 6,00.107 0,462 0,511
9,79.10° 7,00.1077 0,488 0,523
Difusividade no Difusividade no Eoc com Eoc com
liquido (Dy) vapor (Dg) Garcia (1999) | Chan e Fair
(m?/s) (m?/s) modificado (1984)
Fracionadora de C6, caso J
6,55.10” 3,20.10° 0,308 1,071
1,00.10° 3,20.10°° 0,808 0,922
10,00.10” 3,20.10° 0,308 1,084
6,55.107 3,00.10°° 0,797 1,055
6,55.10° 4,00.10° 0,815 1,135

Nota-se que a variagdo da difusividade do liquido (D;) ndo possui influéncia na
eficiéncia global da coluna (Eoc) para o modelo de Garcia (1999) modificado. A influéncia da
variagdo da difusividade do vapor (D) tem um impacto bem maior do que D, sobre a
eficiéncia global das colunas, nos dois modelos de predi¢do de eficiéncia. Mas, mesmo neste
caso, o impacto de Dg sobre Eoc € baixo. No pior dos casos, o da Fracionadora de propeno,
uma variacdo de 25 % na D¢ gerou uma variacdo de 10 % em Epc no modelo de Garcia

(1999) modificado. Para os demais casos esta variacao ficou abaixo de 5% para Eoc.

g) Tensao superficial (o)
Fracionadora de propeno e de buteno-1: APl (API Technical Data Book,

Petroleum Refining, 4 ed.).
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Fracionadora de C6: Hakim-Steinberg-Stiel (REID et al., 1987, p. 638).

h) Solubilidade da agua

Para a solubilidade da 4gua na fase orgéanica, o método escolhido afeta os valores do
coeficiente de solubilidade da 4gua na fase liquida e gasosa.

Opg¢ao do Aspen — 0: Correlagdo de solubilidade da agua com fugacidade da fase
vapor da agua. Calculado pelo método da propriedade de fase de agua livre.

Opgao do Aspen — 1: Correlagao de solubilidade da dgua com fugacidade da fase
vapor da agua. Calculado pelo método da propriedade primaria.

Opgao do Aspen — 2: Método 1, mas inclui correcdo para os coeficientes de atividade.
Recomendado para sistemas insaturados.

Opgao do Aspen — 3: Propriedade do método primario. Os pardmetros binarios
apropriados para dgua sao requeridos.

Opgao do Aspen — 4: Método 2, mas a solubilidade da 4dgua ¢ limitada em 1. Indicado

para sistemas onde a fase liquida é predominantemente agua.

Me¢étodos escolhidos: Fracionadora de propeno = 3, Fracionadora de buteno-1 = 0,

Fracionadora de C6 = 3.

Para a Fracionadora de propeno nao ha presenca de dgua na corrente de carga, ou seja,
o método nao tem influéncia nos resultados da simula¢do. Para a Fracionadora de C6 utilizou-
se 0 método 3, sugerido pelo simulador Aspen Plus 12.1. No caso da Fracionadora de buteno-
1, as analises de planta da corrente de topo indicam a presenca de agua, enquanto na

simulagdo conseguiu-se tal efeito somente com o método 0.



5.1.4 Ajuste dos balancos de massa
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Inicialmente, verificou-se a calibragdo dos principais instrumentos de medigdo de

vazdes, temperaturas e pressdes. O erro no balangco de massa por componente estava < 5%,

conforme recomendado por Kister et al. (1998).

O erro no balanco de massa foi reduzido utilizando-se reconciliagdo de dados das

vazdes de processo por projecao matricial (CROWE et al., 1983) em conjunto com o uso do

simulador Aspen Plus 12.1. Priorizou-se a minimiza¢ao do erro dos componentes chaves leve

e pesado.

% erro = erro relativo no balango de massa do componente

= vazdo massica do componente ((carga — topo - fundo) / carga) x 100

erro = erro absoluto no balango de massa do componente

= vazdo massica da (carga — topo — fundo), em kg/h

5.1.4.1 Fracionadora de propeno

A Tabela 5.13 mostra o erro do balango de massa para os chaves leve e pesado, onde

os tipos de erros foram explicados no inicio desta se¢ao.

Tabela 5.13: Erro no balango de massa por componente da Fracionadora de

propeno
Caso C Caso D
Data 27/05/2004 17/06/2004
Horario 16:00 hs as 23:00 hs 20:00 hs as 21:00 hs
% erro erro % erro erro
Propano 0,01 0,15 0,04 0,61
Propeno -0,02 -4,36 0,00 -0,30
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Neste caso, foi necessario aumentar a retirada de destilado para ajustar o balango de

massa, baseado na reconciliagdao de dados.

5.1.4.2 Fracionadora de buteno-1

A Tabela 5.14 mostra o erro do balango de massa para os chaves leve e pesado, onde

os tipos de erros foram explicados no inicio dessa secao.

Tabela 5.14: Erro no balanco de massa por componente da Fracionadora de

buteno-1
Caso H Caso P Caso Q Caso R

Data / 05/03/2002 as 23/09/2003 as 17/06/2004 25/06/2004
Horario 20:00 hs a 00:00 hs a 9:00 hs a 11:00 hs| 7:00 hs a 8:36 hs

08/03/2002 as 6 hs | 25/09/2003 as

7:00 hs

% erro erro % erro erro % erro erro % erro | erro
Buteno-1 0,70 31,27 -2,54 | 2425 | -2,96 | -199,6 1,65 129,5
+ 2-trans-
buteno
n-butano | -10,02 | -116,32 | 5,15 98,57 0,40 21,12 | -10,28 | -155,0

O balango de massa foi ajustado usando os seguintes critérios:

- A composicao de carga foi ajustada, nos compostos buteno-1 e trans-2-buteno até

fechar a composicao de topo destes compostos. Na cromatografia gasosa, estes compostos

possuem tempo de retencdo similares, saindo sobrepostos no cromatograma, ou seja, pode

haver um erro em seus teores na corrente de carga. Na corrente de topo aparecem tragos de

trans-2-buteno, assim o teor de buteno-1 no topo € mais confidvel que na carga.

- Nao pode ser feita a comparagdo da composi¢do do gas combustivel da simulagdo

com os resultados de andlise de planta, pois ha grande diferenga nos compostos isobutano e

buteno-1 devido a inexisténcia dos pardmetros de interacdo bindria (k;;) para este binario.

- Ajustou-se a Ejy no simulador Aspen Plus 12.1 até a vazao total de n-butano da

corrente de topo + gas combustivel estar proxima dos valores analisados em planta.

- O elevado erro relativo para o composto n-butano provavelmente deve-se a um erro
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5.1.4.3 Fracionadora de C6

117

A Tabela 5.15 mostra o erro do balango de massa para os chaves leve e pesado, onde

os tipos de erros foram explicados no inicio dessa secao.

Tabela 5.15: Erro no balango de massa por componente da Fracionadora de C6

Caso B Caso J Caso K Caso L Caso M
Data / 04/02/2001 09/07/2004 18/02/2004 | 27/01/2004 as | 12/10/2003 as
Horario | as00:00 hsa | 10:12hsa | as 06:00 hs a 00:00 hs 11:00 hs
09/02/2001 12:36 hs 19/02/2004 a a
as 00:00 hs as 16:00 hs 30/01/2004 as | 15/10/2003 as
00:00 hs 00:00 hs
% erro | erro |% erro| erro (% erro| erro |% erro | erro |% erro| erro
Benzeno | 0,03 | 3,77 | 0,50 | 60,6 | 0,11 | 14,1 0,24 25,8 | -0,18 | -22,8
Tolueno | -0,07 | -4,01 | 0,77 | 43,2 | 0,57 | 33,8 1,52 74,0 | -1,14 | -68,3

O balanco de massa foi ajustado usando os seguintes critérios:

- Aumentando-se a E) no simulador Aspen Plus 12.1 somente o teor de tolueno na

corrente de topo era reduzido.

- Aumentando-se a retirada de destilado somente o teor de benzeno na corrente de

fundo era reduzido.

- Reduziu-se a temperatura do vaso de topo da simula¢do, colocando N, na carga até

ajustar com a temperatura da coluna real.

- Reduziu-se o teor dos compostos ndo-chaves pesados e aumentou-se o teor dos

compostos ndo-chaves leves até reduzir o teor de benzeno na corrente de topo e ajustar o teor

de C6 nao aromaticos (metil-ciclopentano e n-hexano) na corrente de topo, conforme os dados

de planta.
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5.1.5 Escolha dos estados estacionarios
Os estados estacionarios escolhidos foram baseados em periodos onde as vazdes de
carga, refluxo e retiradas estavam com baixa variabilidade. As escolhas foram confirmados
utilizando-se testes univariaveis de inclinagdo, aleatoriedade e normalidade, conforme o
método de Narasimhan et al. (1986) com o auxilio do programa desenvolvido por Birnfeld
(2004). Foram tabelados também o desvio padrdo e a variancia. Esses dados tabelados sdo

mostrados no Apéndice C.

5.2 COMPARACAO DAS CORRELACOES DE FRACAO VOLUMETRICA DE
JETTING

O parametro FJ representa a fracao de furos do prato que esta em regime de jetting e
possui forte influéncia no valor final calculado para a eficiéncia de ponto média dos pratos da

coluna, como se pode ver na Figura 5.5, especialmente no caso de pratos dualflow.
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—&— Fracionadora de propeno (dualflow) - Caso D
—8— Fracionadora de buteno-1 (dualflow) - Caso Q
—&— Fracionadora de C6 (valvulado) - Caso J

Figura 5.5: Influéncia de FJ na eficiéncia de ponto (Eog) calculada
pelo modelo de Garcia (1999) para as colunas utilizadas neste trabalho
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5.2.1 Pratos dualflow
Os valores de FJ calculados através da correlagdo de Prado (1986) para os pratos
dualflow (Fracionadora de propeno e Fracionadora de buteno-1) foram bem menores do que o
esperado para esse tipo de prato. Prado (1986) mostrou na Figura 5.6 que a medida que /4y
diminui, a fragdo de furos em jetting (FJ) aumenta. No caso de pratos dualflow, mais
especificamente no caso de pratos dualflow ondulados, onde as alturas das ondulagdes do
prato (hy) ndo passam de 6,35 mm, seria esperada uma fragdo de jetting altissima, acima do

encontrado pela Equagdo 4.1 de Prado (1986).
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Figura 5.6: Percentual volumétrico de jetting e bolhas grandes em
funcdo do fator Fy variando a altura do vertedouro, 4 (PRADO, 1986)

As Figuras 5.7 e 5.8 comparam os valores de FJ encontrados através de Prado (1986),

Equacdo 4.1, e a modificagdo feita por este trabalho, Equagdo 4.5, para as Fracionadoras de



propeno e buteno-1, respectivamente.
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Figura 5.7: Comparagao entre F.J modificado (proposto neste trabalho)
e FJ calculado por Prado (1986), para a coluna Fracionadora de
propeno (pratos dualflow)
0,7
0,6
0,5
0,4
= 03
0,2 /
0.1 4‘__*_’——‘—"_"
0 A——h— ——
—0,1 T T T T T T T
0,5 0,7 0,9 1,1 1,3 1,5 1,7 1,9 2,3

Figura 5.8: Comparagao entre ./ modificado (proposto neste trabalho)

e FJ calculado por Prado (1986), para a coluna Fracionadora de
buteno-1 (pratos dualflow)



121
A correlagao proposta por Prado (1986) foi desenvolvida para pratos perfurados com
downcomer. Sua extensao para pratos dualflow, sem downcomer, ndo ¢ aplicavel, pois mesmo

a altas vazoes de vapor, ou seja, altos valores de Fs, os valores de ./ ndo passaram de 0,10.

5.2.2 Pratos valvulados
No caso dos pratos valvulados (Fracionadora de C6), a correlacdo de Prado (1986)
(Equacdo 4.1) apresentou baixos resultados para FJ, enquanto que a modificacdo deste

trabalho (Equagdo 4.5) apresentou valores elevados para F.J, como mostrado na Figura 5.9.

0,2 e

0 T T T T
0,5 1 1,5 2 2,5 3 3,5 4
Fator superficial (Fs) (m/s).(kg/m3)"0,5

¢ FJ modificado A FJ (Prado, 1986) ‘

Figura 5.9: Comparagao entre F.J modificado (proposto neste trabalho)
e FJ calculado por Prado (1986), para a coluna Fracionadora de C6
(pratos valvulados)

A Equagdo 4.1 de Prado (1986) apresentou resultados para F.J variando de 0,05 a 0,30
e a Equacdo 4.5 (proposta neste trabalho) apresentou resultados para F.J variando de 0,25 a
0,85, para Fs variando de 1,0 a 3,5. Analisando os experimentos realizados por Prado (1986)

mostrados nas Figuras 5.6, 5.10, 5.11 e 5.12 e comparando as condi¢des operacionais /
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geométricas utilizadas por Prado (1986) com os da Fracionadora de C6, onde tem-se: Q;/Ly =

0,0055 m3/(m.s), dy = 40 mm (valvulado), ¢ = 16,78% e hy = 0,052 m, é de se esperar

valores mais altos do que os previstos pela Equacdo 4.1 e valores mais baixos do que os

previstos pela Equacdo 4.5 para FJ, devido a forte influéncia de Q;/Lw, hw e ¢ altos como

redutores do jetting, neste ultimo caso. Apesar disto, o modelo de Garcia (1999) com
Fnodificado, apresentou predicoes da eficiéncia global, Eoc, bem mais proximos das colunas

reais, conforme € mostrado na Tabela 5.19. Os efeitos dos parametros dy, O1/Lw, hyw e ¢ estdo

contidos nos modelos de F.J através das correlagdes das velocidades superficiais g, t4 700 €

u4r, mostrados nas Equagdes 4.2, 4.3 e 4.4, respectivamente.

Outro ponto observado, ¢ que a correlagdo para F.J de Prado (1986), mesmo em altas
vazdes de vapor, ou seja, Fs proximo de 4,0, a FJ ficou longe dos 100 %, ao contrario do
previsto nos experimentos mostrados nas Figuras 5.6, 5.10, 5.11 e 5.12, levando em conta as
diferencas entre as condi¢des operacionais e geométricas dos pratos. J& o modelo de

Fnodificado representou melhor esse efeito, como mostrado na Figura 5.9.
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Na Figura 5.10, Prado (1986) mostrou que quanto maior dy, maior o parametro F.J,

para regime de jetting.
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Figura 5.10: Percentual volumétrico de jetting e bolhas grandes em
fungdo do fator Fs variando o didametro do furo, di (PRADO, 1986)
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Na Figura 5.11, Prado (1986) mostrou que quanto maior ¢, menor o parametro F.J.

100

[=-]
L=

=
(=]

Percentual volumétiico , %

1.0 1.5 2.0 2.5 3.

1] 3 3.5 4.0
Fator superficial (Fs ), m/s (kg/m>)1/2

¢ =5.9 % Jet:®, Bolhas grandes: ®
b = 10.7 %, Jet:m , Bolhas srandes : @

Condicies operacionals :

Dismetro dos furos = 2.7 mm
Ah/Aa = 25.4 mm
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Figura 5.11: Percentual volumétrico de jetting e bolhas grandes em
funcao do fator Fs variando a fra¢do de area perfurada do prato, ¢

(PRADO, 1986)
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Na Figura 5.12, Prado (1986) mostrou também que quanto maior Q;/Ly, menor o

parametro FJ.
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wewn QL /Lw= 00,0021 msfs-m'
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Figura 5.12: Percentual volumétrico de jetting e bolhas grandes em
fun¢do do fator Fs variando a vazao de liquido, Q;/Lyw (PRADO,
1986)

5.3 RESULTADOS DE EFICIENCIA GLOBAL

A eficiéncia global real das colunas industriais foi obtida no simulador comercial

Aspen Plus 12.1. As colunas foram modeladas com Radfrac, conforme fluxograma das

Figuras 5.1, 5.2 e 5.3. Foram informadas a composicdo, temperatura, pressdo e vazao de

carga; vazoes de destilado e de refluxo; perfil de pressdo ao longo da coluna; temperatura de

topo da coluna, mostrados no Apéndice B. Dentro do modelo Radfrac, no simulador Aspen
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Plus 12.1, alterou-se a eficiéncia de prato de Murphree (Ejp), constante ao longo da coluna,
até que as composigdes de topo e de fundo e o perfil de temperatura das colunas simuladas
ficassem proximos dos respectivos valores reais de planta. Esse procedimento, para a
estimativa da eficiéncia real das colunas, ¢ chamado, ao longo do texto, de ajuste da eficiéncia

global das colunas.

Todo o equacionamento dos modelos escolhidos para predicdo de eficiéncia, bem
como dos modelos para fator de capacidade, modelos de mistura, arraste e gotejamento de
liquido, modelos para altura de espuma, foram inseridos em linguagem Fortran 77 no bloco

calculator do simulador Aspen Plus 12.1, apresentados no Apéndice D.

5.3.1 Fracionadora de propeno (pratos dualflow)

A primeira coluna da Tabela 5.16 mostra os dados de planta, j4 com os erros no
balango de massa minimizados. A segunda coluna mostra o resultado do ajuste feito na
eficiéncia global da coluna, no simulador Aspen Plus 12.1, visando atingir o teor molar de
propano na corrente de topo, nesse caso, com erros de balango de massa zerados. As demais
colunas mostram os valores da eficiéncia global resultantes e composi¢do da aplicacdo dos
modelos de Garcia (1999) modificado no parametro FJ por este trabalho, do modelo de

Garcia (1999) original e de Xu et al. (1994).

Para cada coluna procuraram-se identificar os periodos de tempo onde as condi¢des
operacionais estavam com baixa variabilidade (estados estacionarios). O objetivo de se ter
diversos casos ¢ testar os modelos em diferentes condigdes operacionais visando avaliar a
aplicabilidade dos modelos. As principais variaveis operacionais sdo as vazdes de carga e

refluxo e composi¢ao de carga. Para a Fracionadora de propeno, foram selecionados somente
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dois periodos de coleta de dados, bastante similares, que foi de 1° de julho de 2002 a 1° de

julho de 2004. Coletaram-se os dados nos dias 27 de maio de 2004 das 16 as 23 horas (Caso

C) e no dia 17 de junho de 2004 das 20 as 21 horas (Caso D).

No Apéndice B-1 estdo os dados completos da coluna Fracionadora de propeno com a

justificativa de escolha destes casos. A Tabela B-1 mostra os dados geométricos do prato e as

Tabelas B-2 ¢ B-3 as condigdes operacionais das colunas e composi¢des das correntes,

respectivamente, com balango de massa minimizado.

Tabela 5.16: Eficiéncias globais e composicao das correntes da Fracionadora de

propeno
Planta | Ajuste no Garcia Garcia Xuetal. | O’Connell
simulador (1999) (1999) (1994) (1946)
modificado
Caso D
Composic¢ao de topo (% mol)
propeno | 99,5444 | 99,5445 99,4255 98,8754 | 99,6534
propano 0,4495 0,4495 0,5685 1,1186 0,3407
Composicao de fundo (% mol)
propeno 7,6262 7,6485 9,5668 18,6693 5,7756
propano | 90,9727 | 90,9711 89,0528 79,9571 | 92,8419
Eoc 0,455 0,422 0,326 0,495 0,863
Caso C
Composic¢ao de topo (% mol)
propeno | 99,5511 | 99,5551 99,4325 98,9515 | 99,6253
propano 0,4427 0,4430 0,5656 1,0466 0,3728
Composicao de fundo (% mol)
propeno 5,0114 4,5452 7,2202 17,8484 2,9992
propano | 93,5875 | 93,6401 90,9663 80,3480 | 95,1848
Eoc 0,463 0,422 0,327 0,496 0,863

A Figura 5.13 mostra, para diversas condi¢des operacionais, os valores de eficiéncia

global da coluna calculados pelos modelos de predi¢do de eficiéncia, comparados com os

valores de eficiéncia global da coluna industrial.
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Figura 5.13: Comparacao da eficiéncia global da coluna Fracionadora
de propeno com os modelos de predi¢ao

A Figura 5.14 mostra a influéncia do fator de inundagdo sobre a eficiéncia global da

coluna. Ap6s FF = 1,0 ¢ esperada uma diminui¢do do valor da Eoc.
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Figura 5.14: Influéncia do fator de inundagdo, FF, na eficiéncia global
da coluna Fracionadora de propeno, para os diversos modelos de

predicdo de eficiéncia
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5.3.2 Fracionadora de buteno-1 (pratos dualflow)

Do mesmo modo que a Tabela 5.16, para a Fracionadora de propeno, foi montada a
Tabela 5.17, para a Fracionadora de buteno-1. A segunda coluna representa o ajuste da
eficiéncia global no simulador até atingir a vazao massica de n-butano na soma das correntes
de destilado e gas combustivel. Optou-se por esta forma, pois a verificagdo da composicao de
n-butano no destilado nio ¢ confidvel, devido ao teor de n-butano no gas combustivel, no
simulador, ndo representar a realidade, devido a falta do parametro de interacdo binaria

buteno-1 / isobutano.

Ao contrario da Fracionadora de propeno, para a Fracionadora de buteno-1 se
obtiveram quatro periodos de coleta de dados, com condi¢des operacionais muito diferentes.
Os periodos de coleta de dados, a geometria do prato, condigdes operacionais € composigdes
das correntes sdo mostrados nas Tabelas B-4, B-5 e B-6. As diferentes condi¢des operacionais
obtidas tornaram o estudo desta coluna bastante enriquecedor. Inclusive, foi possivel a
realizacdo de teste na coluna nas condi¢des de projeto, com a perda de especificacdo do
produto de topo buteno-1, mostrado no Caso R. Os Casos P ¢ Q representam condig¢des
normais de operacdo desta coluna e o caso H uma condi¢do de operacdo no limite inferior de

vazdes, com o produto de topo ainda especificado.
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Tabela 5.17: Eficiéncias globais e composi¢ao das correntes de topo e fundo da
Fracionadora de buteno-1

Planta Ajuste no | Garcia (1999) Garcia Xu etal. | O’Connell
simulador | modificado (1999) (1994) (1946)
Caso Q
Vazao total de destilado + gis combustivel (kg/h)
buteno-1 5014 4997 5011 4954 5023
n-butano 23,14 22,67 17,18 37,26 10,99
Composic¢ao de fundo (% mol)
buteno-1 | 17,1400 15,0089 14,8819 15,3345 | 14,7601
n-butano | 15,7600 16,7585 16,8102 16,6214 | 16,8684
Eoc 0,449 0,474 0,401 0,516 0,808
Caso H
Vazdo total de destilado + gas combustivel (kg/h)
buteno-1 3505 3487 3512 3506 3513
n-butano 13,74 12,68 2,49 5,45 1,57
Composic¢ao de fundo (% mol)
buteno-1 | 18,5950 18,0917 17,8318 17,8949 | 17,8172
n-butano | 13,3100 12,1129 12,2173 12,1870 | 12,2266
Eoc 0,377 0,517 0,450 0,557 0,803
Caso P
Vazao total de destilado + gas combustivel (kg/h)
buteno-1 5287 5263 5286 5254 5295
n-butano 25,71 24,92 13,97 29,41 9,17
Composic¢ao de fundo (% mol)
buteno-1 | 21,8783 18,3799 18,1799 18,4565 | 18,1063
n-butano | 15,3467 16,2318 16,3234 16,1943 | 16,3636
Eoc 0,439 0,495 0,421 0,537 0,805
Caso R
Composicao de topo, sem retirada de gas combustivel (% mol)
buteno-1 87,01 86,742 86,7023 85,7592 | 86,6714
n-butano 0,29 0,2879 0,0425 0,0632 0,0370
Composic¢ao de fundo (% mol)
buteno-1 31,54 34,4502 34,4582 34,4483 | 34,4635
n-butano 14,86 13,6721 13,7134 13,7100 | 13,7143
Eoc 0,328 0,493 0,458 0,507 0,812

A Figura 5.15 mostra, para diversas condigdes operacionais, os valores de eficiéncia

global da coluna calculados pelos modelos de predicdo de eficiéncia, comparados com os

valores de eficiéncia global da coluna industrial por ajuste de planta.
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A Figura 5.16 mostra a influéncia do fator de inundagdo sobre a eficiéncia global da
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Figura 5.16: Influéncia do fator de inundagdo, FF, na eficiéncia global
da coluna Fracionadora de buteno-1, para os diversos modelos de
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Os modelos para pratos dualflow nao representaram tdo bem a perda brusca de

eficiéncia acima do fator de inundac¢do 1,0. Apods esse valor, hda uma perda brusca de

eficiéncia global da coluna, como ¢ notado na pratica e mostrado, para efeitos de ilustracao,

com as linhas pontilhadas na Figura 5.16.

Comparando o modelo de Garcia (1999) original com a modificacdo feita neste

trabalho, ambos tiveram resultados similares, apesar de que no pico de eficiéncia, o modelo de

Garcia (1999) modificado foi mais preciso.

Através do algoritmo implementado no simulador Aspen Plus 12.1, podem-se obter

perfis das propriedades fisicas, perfis das varidveis intermedidrias das equagdes e correlacdes,

perfis de eficiéncia, perfis hidraulicos, perfis de vazdes, entre outros, como mostrado na

Figura 5.17.
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Figura 5.17: Exemplos de perfis gerados no simulador Aspen Plus
12.1 para a Fracionadora de buteno-1
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5.3.3 Fracionadora de C6 (pratos valvulados)
Do mesmo modo que a Tabela 5.16, para a Fracionadora de propeno ¢ que a Tabela
5.17, para a Fracionadora de buteno-1, foi montada a Tabela 5.18, para a Fracionadora de C6.
A segunda coluna desta tabela representa o ajuste da eficiéncia global no simulador até atingir

o teor massico de tolueno no topo.

Obtiveram-se cinco periodos de coleta de dados, com condi¢des operacionais muito
diferentes. Os periodos de coleta de dados, a geometria do prato, condi¢des operacionais e
composi¢des das correntes sdo mostrados nas Tabelas B-7, B-8 e B-9. Novamente, como no
caso da Fracionadora de buteno-1, as condigdes operacionais obtidas sdo bem diferentes umas
das outras, devido a especificagdo do produto de topo ser mais flexivel quanto ao teor de

tolueno e a este teor ser menos sensivel as variagdes de vazdes de carga e refluxo.



Tabela 5.18: Eficiéncias globais e composi¢ao das correntes da Fracionadora de

C6
Planta Ajuste no Garcia Garcia Chane | O’Connell
simulador (1999) (1999) Fair (1946)
modificado (1984)
CasoJ
Composicao de topo (% massa)
benzeno | 83,1000 83,5294 83,5121 83,5090 83,5407
tolueno | 0,0010 0,0010 0,0009 0,0011 0,0002
Composicao de fundo (% massa)
benzeno | 0,9600 0,9590 0,9827 0,9869 0,9436
tolueno | 53,2900 53,7111 53,7113 53,7110 53,7123
Eoc 0,832 0,808 0,791 1,071 0,559
Caso K
Composicao de topo (% massa)
benzeno | 85,13 85,2311 85,2213 85,2189 85,2429
tolueno | 0,0021 0,0021 0,0019 0,0023 0,0004
Composicao de fundo (% massa)
benzeno | 1,0050 1,0034 1,0168 1,0201 0,9873
tolueno | 56,0050 56,3307 56,3310 56,3304 56,3330
Eoc 0,845 0,809 0,791 1,070 0,560
Caso L
Composicao de topo (% massa)
benzeno | 84,726 84,9431 84,9285 84,9256 84,9589
tolueno | 0,0005 0,0005 0,0006 0,0008 0,0001
Composicao de fundo (% massa)
benzeno | 0,4370 0,4338 0,4558 0,4601 0,4100
tolueno | 57,1830 58,0893 58,0892 58,0890 58,0900
Eoc 0,846 0,808 0,792 1,052 0,558
Caso M
Composicao de topo (% massa)
benzeno | 81,9690 81,8290 81,8194 81,8162 81,8446
tolueno | 0,0045 0,0045 0,0034 0,0041 0,0010
Composicao de fundo (% massa)
benzeno | 1,1870 1,1805 1,1931 1,1972 1,1600
tolueno | 53,0600 52,4739 52,4755 52,4745 52,4787
Eoc 0,837 0,811 0,793 1,078 0,559
Caso B
Composicao de topo (% massa)
benzeno | 79,0430 79,0646 79,0810 79,0785 79,1022
tolueno | 0,0030 0,0030 0,0004 0,0005 0,0001
Composicao de fundo (% massa)
benzeno | 1,1410 1,1453 1,1196 1,1234 1,0862
tolueno | 53,0300 53,0052 53,0094 53,0093 53,0099
Eoc 0,673 0,817 0,797 1,085 0,564
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A Figura 5.18 mostra, para diversas condi¢cdes operacionais, os valores de eficiéncia
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global da coluna calculados pelos modelos de predi¢ao de eficiéncia, comparados com os
valores de eficiéncia global da coluna industrial. A Figura 5.19 mostra a influéncia do fator de

inundagdo sobre a eficiéncia global da coluna.
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Figura 5.18: Comparacao da eficiéncia global da coluna Fracionadora
de C6 com os modelos de predi¢ao
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Figura 5.19: Influéncia do fator de inundacao, FF, na eficiéncia global
da coluna Fracionadora de C6, para os diversos modelos de predi¢ao
de eficiéncia

A correlagdo de Fair (1961) utilizada para estimar o fator de inundag¢do da coluna
industrial ¢ conservador, como mostrado na Figura 5.19, pois prevé uma perda na eficiéncia
global da coluna com fator de inundagdo de apenas de 0,70. Na coluna industrial se observa
que esta perda de eficiéncia global ocorre proximo ao fator de inundacdo de 1,0. Ou seja, a
correlacdo de Fair (1961) prevé a inundacdo da coluna muito antes do observado na coluna
real. O efeito do fator de inundacdo ndo foi capturado pelo modelo de Garcia (1999). J& para o
modelo de Chan e Fair (1984), o fator de inundacdo tem um efeito menos acentuado que na

planta sobre a eficiéncia global da coluna.

5.4 ANALISE DOS RESULTADOS DOS MODELOS
O modelo de Garcia (1999) modificado mostrou-se satisfatdrio para os diversos dados
de colunas reais. A correla¢ao FuJ,odificado melhorou a estimativa da eficiéncia global (Eoc) das

colunas com pratos dualflow, tanto no caso da Fracionadora de propeno como no da
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Fracionadora de buteno-1. Para o caso da Fracionadora de C6 (pratos valvulados) houve
pequena melhora na predi¢ao da eficiéncia global da coluna, em relagdo ao modelo de Garcia

(1999) original.

Finalmente, os graficos das Figuras 5.20, 5.21 e 5.22 mostram os dados de eficiéncia
global observados versus calculados compilados das trés colunas, usando cada modelo.
Limites de £ 25 % sdo representados por serem razoaveis para o ajuste de sistemas tdo
diversos, geometrias, condi¢des de operacdo, procedimentos analiticos, graus de nao
idealidade termodinamica, erros de balango de massa ¢ outros desvios menores. Pode ser
notado que para o modelo de Garcia (1999) modificado, dos 11 casos analisados, somente 1
ponto esta fora dos limites, como mostrado na Figura 5.20. Para o modelo de Garcia (1999),
sem modifica¢do do parametro FJ, 3 pontos estdo fora dos limites, como mostrado na Figura
5.21. E por ultimo, para os modelos mais utilizados de Chan e Fair (1984), para pratos
valvulados, e Xu et al. (1994) para pratos dualflow, 3 pontos estdo fora dos limites de = 25 %,

como mostrado na Figura 5.22.
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Na Tabela 5.19 sdo mostrados, para as trés colunas de destilagdo usadas neste trabalho,

para todos casos, os resultados obtidos para F.J original, usando a correlagdo de Prado (1986)

(Equagdo 4.1), e para FJ modificado neste trabalho (Equagdo 4.5). O parametro F.J original

foi usado no modelo de predicao da eficiéncia de Garcia (1999) e FJ modificado no modelo

de Garcia (1999) modificado.

Como ja comentado na Sec¢do 5.2, no caso dos pratos dualflow, FJ modificado

representou melhor a fracdo de furos em jetting do que a correlagdo F.J original. No caso dos

pratos valvulados, ¢ provavel que F.JJ assuma um valor intermediario entre os preditos pelos

dois modelos, apesar de que a predicao de eficiéncia com Garcia (1999) modificado chegou

mais perto dos valores da coluna real, como se tinha comentado na Se¢do 5.2.2.



Tabela 5.19: Comparagao da eficiéncia global calculada pelo modelo de Garcia

(1999), utilizando FJ de Prado (1986) e F.J modificado neste trabalho
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Caso FJ Eficiéncia global da coluna (Eoc)
Prado  Modificado | Garcia (1999) Garcia (1999) Coluna real
(1986) neste modificado ajustada
trabalho
Fracionadora de propeno (dualflow)
D 0,016 0,449 0,326 0,422 0,455
C 0,016 0,448 0,327 0,422 0,463
Fracionadora de buteno-1 (dualflow)
Q 0,035 0,467 0,401 0,474 0,449
H 0,026 0,424 0,450 0,517 0,377
P 0,034 0,457 0,421 0,495 0,439
R 0,0096 0,359 0,493 0,493 0,328
Fracionadora de C6 (valvulado)
J 0,147 0,467 0,791 0,808 0,832
K 0,145 0,460 0,791 0,809 0,845
L 0,130 0,425 0,792 0,808 0,846
M 0,148 0,467 0,793 0,811 0,837
B 0,181 0,556 0,797 0,817 0,673
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CONCLUSOES

O algoritmo implementado no simulador Aspen Plus 12.1 em linguagem Fortran 77 se
mostrou bastante pratico, pois permite a mudanga das condi¢des operacionais de cada coluna
de forma rapida, ¢ de rapida convergéncia, calcula a eficiéncia de cada prato baseada nos

parametros daquele prato e gera diversos perfis.

O modelo de Garcia (1999) modificado para estimar a eficiéncia de ponto por zonas de
transferéncia de massa, utilizado neste trabalho, em conjunto com as modificagdes propostas
por Garcia e Fair (2002) especificas para pratos dualflow, representou satisfatoriamente o
desempenho dos pratos dualflow (sem downcomers e escoamento contracorrente). Os
desempenhos das colunas Fracionadoras de buteno-1 e de propeno foram melhores
representados pelo modelo modificado neste trabalho do que pelas modelagens antecessoras

feitas por Garcia (1999) e por Xu et al. (1994).

Este trabalho ¢ uma das primeiras tentativas de uso das correlagdes propostas por
Garcia e Fair (2002) para estimativa da capacidade do prato (Csp), arraste de liquido e
gotejamento e determinagdo da altura do liquido claro de pratos dualflow, em colunas

industriais.
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As colunas industriais trabalham quase 99 % do tempo na faixa de fator de inundacao

de 0,9 a 1,0, sendo esta, portanto, a faixa de operagdo mais importante para predizer a
eficiéncia global da coluna. Em vista disto, decorre outra vantagem do modelo de Garcia
(1999) modificado para pratos dualflow, pois representou a eficiéncia global das colunas,

dentro dessa faixa de operagdo, mais proximo da realidade da planta do que usando o modelo

original de Garcia (1999).

A aplicagdo do modelo de Garcia (1999) modificado para a coluna Fracionadora de C6
ainda merece um certo cuidado, pois se acredita que ha uma superestimativa do valor de F.J,
ao passo que o modelo de Garcia (1999) subestima esse fator. Ambos modelos foram

melhores que o proposto por Chan e Fair (1984).

A corre¢do do pardmetro F.J, neste trabalho, parece ser coerente com a fragdo de
Jjetting esperada para as colunas com pratos dualflow testadas. A correlagdo original de Prado
(1986) foi desenvolvida para pratos perfurados com downcomer, assim sua extensdo para
pratos dualflow € bastante ruim, com resultados de FJ muito abaixo do esperado para esse
tipo de prato, enquanto a modificagdo proposta neste trabalho resultou em valores de F.J mais
coerentes. Ja o uso da correlagdo original de Prado (1986) em pratos valvulados mostrou
valores de FJ abaixo do esperado para esse tipo de prato e a modificagdo proposta gerou
valores de F.J acima do esperado. O resultado da eficiéncia global da coluna usando Garcia
(1999) modificado em FJ teve resultados mais préximos das eficiéncias globais da coluna

industrial de pratos valvulados.

Estimativas precisas da altura da espuma e da dindmica dos furos para cada tipo de

prato e sistema tornariam os modelos de eficiéncia bem mais precisos. Esses pardmetros
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dependem basicamente de fatores hidraulicos, facilmente obtidos com uma coluna piloto. Tal
investimento evitaria que as empresas petroliferas, quimicas e petroquimicas perdessem

capital investido e produ¢do com projetos de baixa qualidade quanto a eficiéncia de prato.

A utilizacao do simulador Aspen Plus 12.1 facilitou a implementagdo dos conjuntos de
correlacdes e o teste de suas influéncias na eficiéncia global das colunas. Alguns detalhes
poderiam ser melhorados pela Aspen Technology Inc., como: permitir que a varidvel
eficiéncia seja um vetor, facilitar o acesso e visualizacdo dos resultados parciais das
correlacdes em cada prato, calcular as difusividades de binarios em uma mistura
multicomponente. Como sugestdo, a Aspen Technology Inc. poderia criar blocos com os
diversos modelos de eficiéncia, como no algoritmo apresentado neste trabalho, visando uma
rapida escolha e utilizagdo por usudrios ndo profundamente familiarizados com os modelos de
eficiéncia. Isto proporcionara a obtencdo de uma estimativa rapida, durante uma simulacgao de
uma coluna, com fins de avaliagdo de propostas de fornecedores de bandejas e projetos de

novas colunas de destilagao.

Como as publicagdes sobre transferéncia de massa e hidraulica em pratos sdo muito
dindmicas e como neste trabalho foram apresentados modelos especificos para pratos
valvulados com passe simples e para pratos dualflow, poderd ser explorada em trabalhos
futuros a extensao desse trabalho para pratos perfurados, pratos com duplo passe, bandejas de
ultima geragdo, como a Superfrac da Glitsch e bandejas de alta capacidade Multidowncomer

da UOP, ambas existentes em colunas da COPESUL.

Outra sugestio ¢ fazer modelagens no Aspen Plus 12.1 da hidraulica e eficiéncia em

colunas recheadas, que estdo sendo cada vez mais utilizadas nos novos projetos.
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APENDICE A - NOMENCLATURA

Area ativa do prato ou de borbulhamento (47— 2.4p), m*
Area do downcomer, m

Area perfurada do prato, m*

Area net do prato (Ar— Ap), m>

Area total da secdo transversal da coluna, m’

Fracao de bolhas pequenas presentes na espuma

Area interfacial por unidade de volume, m*/m’

Area interfacial por unidade de volume de vapor, m*/m’

Area interfacial por unidade de volume de liquido, m*/m’

Intersec¢do da curva de equilibrio para um binario

Constante da Equagado 2.33

Fator de capacidade do prato, m/s

Difusividade turbulenta (eddy) para a mistura liquida, m?/s
Coeficiente de difusdo molecular de um componente na mistura de vapor ou
difusividade na fase vapor, m?/s

Coeficiente de difusdo molecular de um componente na mistura de liquido ou
difusividade na fase liquida, m%/s

Diametro do jet, m

Diametro médio Sauter da bolha, m

Diametro de bolha, m

Média aritmética do didmetro das bolhas grandes nas zonas 2 ¢ 4, m
Diametro médio Sauter das bolhas grandes na zona 3, m

Média aritmética do didmetro das bolhas pequenas nas zonas 2 € 4, m
Diametro médio Sauter das bolhas pequenas na zona 5, m

Diametro do prato ou interno da coluna, m

Diametro do furo, m

Diametro maximo da bolha, m

Eficiéncia global da coluna

Eficiéncia de ponto

Eficiéncia de prato de Murphree na fase vapor

Eficiéncia de prato de Murphree na fase liquida

Eficiéncia de Murphree aparente, leva em conta efeitos de arraste de liquido e

gotejamento, para pratos valvulados.

Eficiéncia aparente, leva em conta efeitos de arraste de liquido e gotejamento, para
pratos dualflow.

Fator de inundacao

Fracdo dos furos ativos que estdo em jetting

Fracao dos furos ativos que estdo produzindo bolhas grandes

Fracao de furos que estdo inativos (cobertos por liquido)

0,5
M
Parametro de fluxo = —L(’O—GJ
¢ \ Pr

Comprimento do caminho do liquido sobre o prato, m
Fator superficial = u ,.p_° , kg””.m ™’ s™!
Fracdo dos furos ativos que estdo produzindo bolhas pequenas

Vazio molar de vapor por area de borbulhamento, kmol / (m?.s)
Aceleragdo da gravidade = 9,81 m/s’
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Altura do jet, m

Altura do leito no regime spray na Equagao 3.27, m

Altura do liquido claro, m

Altura do liquido claro dindmico, m

Altura da espuma, m

Altura do vertedouro dos pratos com downcomer ou altura da ondula¢do dos pratos
dualflow, m

Coeficiente global de transferéncia de massa na fase vapor, kmol / (m”.s)
Coeficiente de transferéncia de massa na fase vapor, kmol / (m™.s)
Coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida, kmol / (m’.s)
Coeficiente de transferéncia de massa na fase vapor, m/s

Coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida, m/s

Fracdo de liquido arrastada em relagdo ao total de liquido descendo pela coluna
Vazio molar de liquido por 4rea de borbulhamento, kmol / (m>.s)
Comprimento da corda de pratos com downcomer ou didmetro da coluna em pratos
dualflow, m

Vazao massica de vapor, kg/s

Vazdo massica de liquido, kg/s

Massa molecular da mistura de liquido, kg/kmol

Massa molecular da mistura de vapor, kg/kmol

Inclinagdo da curva de equilibrio de um sistema binario, dy / dx

Fluxo molar, kmol/(s.m?)

Numero de unidades de transferéncia de massa na fase vapor

Ng; Zonal

Ngar  Zona 2, bolhas grandes

Ngas  Zona 2, bolhas pequenas

Ngz3 Zona3

Ng4 Zona 4, bolhas grandes

Ngy4s Zona 4, bolhas pequenas

Ngs Zonab

Ngs Zona6

Ngry Zonas1,2¢e6

Ngrp Zonas 3,4 e 6

Ngrsp Zonas 5 e 6

Numero de unidades de transferéncia de massa na fase liquida, Equagao 2.2
Nij Zona 1

Ni2r Zona 2, bolhas grandes

Ni2s  Zona 2, bolhas pequenas

N3 Zona3

Nrsy  Zona 4, bolhas grandes

Ni4s Zona 4, bolhas pequenas

Nis Zona 5

Nis Zonab6

Nir; Zonas1,2e6

Nirip Zonas 3,4 e 6

Nipsg Zonas 5e 6

Numero de unidades de transferéncia de massa na fase liquida, Equacgao 2.14
Numero global de unidades de transferéncia de massa na fase vapor
Numero de estagios tedricos

Numero de pratos reais da coluna
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Distancia entre furos (pitch triangular), m

Vazio volumétrica de vapor, m’/s

Vazio volumétrica de liquido, m*/s

Espessura do prato, m

Espagamento entre pratos, m

Tempo de residéncia médio na fase vapor, s

ti Tempo de residéncia do vapor no jet, s

tzz  Tempo de residéncia das bolhas grandes na dispersao da zona 2, s
teas  Tempo de residéncia das bolhas pequenas na dispersdo da zona 2, s
tcsr  Tempo de residéncia das bolhas grandes na dispersao da zona 4, s
tsss  Tempo de residéncia das bolhas pequenas na dispersdo da zona 4, s
163 Tempo de residéncia das bolhas grandes na dispersao da zona 3, s

tGs Tempo de residéncia das bolhas pequenas na dispersao da zona 5, s
Tempo de residéncia médio na fase liquida, s

Velocidade superficial do gas baseado na area ativa (44) ou de borbulhamento (4;),
m/s

Velocidade superficial do gas baseado na area ativa no ponto de transicdo do regime
espuma para spray, m/s

Velocidade superficial do gas, baseado na area ativa, a 0 % de jetting, m/s
Velocidade superficial do gés, baseado na area ativa, a 100 % de jetting, m/s
Velocidade terminal de subida das bolhas dzss na zona 5, m/s

Velocidade de subida de uma simples bolha, m/s

Velocidade de inundagdo do prato, m/s

Velocidade do vapor através dos furos, m/s

Velocidade através dos jets, m/s

Velocidade terminal de subida das bolhas pequenas (dps) nas zonas 2 e 4, m/s
Velocidade terminal de subida das bolhas grandes (dp;) nas zonas 2 ¢ 4, m/s
Velocidade de subida das bolhas na zona 3, m/s

Velocidade superficial baseada na Ay, m/s

Fracdo molar do pseudobinério chave leve no liquido

Fracdo molar do chave pesado no liquido

Fracdo molar do chave leve no liquido

Fragdo molar no liquido

Fracdo molar no liquido na interface

Valor de x no liquido deixando um ponto no prato n

Valor médio de x no liquido deixando o prato n via downcomer

Fracdo molar no liquido que est4d em equilibrio com o vapor
Fragao molar do pseudobinario chave leve no vapor

Fracdo molar do chave pesado no vapor

Fragao molar do chave leve no vapor

Fracdo molar no vapor

Fragao molar no vapor na interface

Valor de y no vapor deixando um ponto no prato »

Valor médio de y no vapor deixando o prato

Fracdo molar no vapor que estd em equilibrio com o liquido
Valor de y no vapor deixando um ponto no prato » na saida do vertedouro
Fracdo molar no vapor em equilibrio com o liquido que deixa o prato n via downcomer
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Letras gregas

0E Fracao volumétrica de liquido efetiva na espuma, definida na Equacao 2.34
Volatilidade relativa entre os componentes chaves

Fracdo volumétrica de liquido na espuma (holdup de liquido)

Fracdo volumétrica de vapor na espuma (holdup de vapor)

Tempo de contato de um elemento da interface gés-liquido, s

Constante do modelo de Prado (1986)

Razdo entre a inclinacdo da curva de equilibrio e da linha de operacdo

Ue Viscosidade da fase vapor, Pa.s = kg/(m.s) = N.s/m”
UL Viscosidade da fase liquida,Pa.s = kg/(m.s) = N.s/m’
PG Massa especifica da fase vapor, kg/m’

pL Massa especifica da fase liquida, kg/m’

p’c  Massa especifica da fase vapor, kmol/m’

pL Massa especifica da fase liquida, kmol/m’

par  Massa especifica do ar = 1,183 kg/m’

o Tensao superficial, N/m

o Constante do modelo de Prado (1986)

7 Definido na Equagdo 2.43

7 Fator que leva em conta o arraste de liquido em pratos dualflow, Equagdo 3.31
w’

¢

D

>R MR

Fator que leva em conta o gotejamento de liquido em pratos dualflow, Equagdo 3.33
Fracao perfurada do prato (4x/A4)

Fator de correcao, Equagao 2.140

Numeros adimensionais
g(p, — pPg)dg
o

Eo Numero de Eotvos = Eo =

0,5
Fry, ~ Nuamero de Froude = Fr, =u, ( Pg j
o pG)

ghe (p,
g (P, —pg)
Mo Numero de Morton = Mo = =—+—-+_—+C
PO
Peg  Numero de Peclet = Pe, =—- s
G
, } du,.pgs
Re;  Numero de Reynolds do jet = Re, = —————
Hg
d,u,.
Re  Numero de Reynolds da bolha = Re = Lo tlp-Pr
Hp
, d, i, .pg
Rey  Numero de Reynolds do furo = Re,, = —=
Hg
Scg Numero de Schmidt na fase gas = Sc, = Ho
Pe-Dg

k. .d,

Sh Numero de Sherwood = Sh_ =
G
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APENDICE B - CONDICOES OPERACIONAIS E DADOS GEOMETRICOS DAS

COLUNAS REAIS

B1 - Fracionadora de propeno

Os parametros geométricos das bandejas da Fracionadora de propeno foram obtidos

das folhas de dados e dos desenhos feitos pelos projetistas e sdo mostrados na Tabela B-1.

Tabela B-1: Dados geométricos dos pratos da Fracionadora de propeno

Diametro dos furos, dy (mm) 9
Pitch (mm) 18,9
Area ativa do prato, 44 (m’) 15,2053
Area perfurada do prato, Ay (m”) 3,15447
@ (Au/ Ay) 0,2075
Altura do vertedouro = ondulag¢do, /4y (mm) 6,35
Espacamento entre pratos, 7s (mm) 400
Diametro do prato, d¢ (mm) 4400
Comprimento da corda, Ly (mm) 4400
Tipo de prato ondulado (dualflow)
Espessura, 7' (mm) 2,50

Os casos da Tabela B-2 e B-3 representam periodos de tempo onde as condigdes

operacionais da coluna estavam com baixa variabilidade. Para a Fracionadora de propeno se

obtiveram somente dois periodos de coleta de dados, bastante similares. Durante todo o

periodo de coleta de dados, que foi de 1° de julho de 2002 a 1° de julho de 2004, esta coluna

foi pouco modificada em suas varidveis manipuladas, devido a especificagdo do produto

propeno ser bastante critica para os clientes e a demanda por este produto ser bastante

elevada, ndo havendo chances para testes da coluna com perda de especificagdao. Coletaram-se

os dados nos dias 27 de maio de 2004 das 16 as 23 horas (Caso C) e no dia 17 de junho de

2004 das 20 as 21 horas (Caso D), quando as colunas estavam com baixa variabilidade ha

pelo menos 24 horas. Os dados anteriores a 27 de maio de 2004 foram descartados, pois

quatro termopares da coluna estavam com indicagdo falsa, ou seja, descalibrados.
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Tabela B-2: Condigdes operacionais, com balango de massa ajustado da

Fracionadora de propeno

Caso C Caso D
Data 27/05/2004 17/06/2004
Horério 16:00 hs 2 23:00 hs | 20:00 hs a 21:00 hs

Vazodes (kg/h)
Carga 23945 25000
Topo 22820 23460
Fundo 1125 1540
Refluxo 419667 419497
Relagdes
Refluxo / destilado 18,390 17,881
Recuperacdo de propeno 99,78 99,52
Temperaturas (°C)
Topo (prato 1) 29,01 5,09 (1)
Refluxo 37,46 37,10
Prato 140 30,23 1,50 (1)
Prato 185 32,82 32,51
Carga antes do 13P71 45,56 30,10
Carga apos 13P71 33,10 (projeto) 33,10 (projeto)
Fundo (prato 224) 38,66 38,13
Retorno do refervedor 38,30 (1) 37,65 (1)
Pressdes manométricas (kPa)

Descarga do 13C04 1853,43 1852,10
Refluxo apos 13P71 1745,55 174423
Topo 1147,30 1143,90
Carga 1274,86 (projeto) 1274,86 (projeto)
Perda de carga total 107,87 (projeto) 107,87 (projeto)

Cargas térmicas (GJ / s)

Refervedor

\ 2,443

2,391

(1) Estes termopares continuaram com indicacgdo falsa, mesmo apds calibra¢do dos instrumentos
realizada no dia 27 de maio de 2004.

Na Tabela B-3, para o caso D, retiraram-se simultaneamente amostras das correntes de

carga, topo e fundo, as 20:00 horas do dia 17 de junho de 2004, e fez-se a identificacao

completa de todos os componentes destas correntes, no laboratério. Para o caso C, utilizaram-

se os analisadores em linha para alguns componentes e para os demais os valores da analise

do caso D.
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Tabela B-3: Composi¢ao das correntes com balan¢o de massa ajustado para a

Fracionadora de propeno

Caso C Caso D

Data 27/05/2004 17/06/2004
Horério 16:00 hs as 23:00 hs | 20:00 hs as 21:00 hs

Carga (% mol)
Etano (1) 0,0018 0,0056
Eteno (1) 0,00001 0,00001
Propano (1) 4,6410 5,8100
Propeno (1) 95,2800 94,1100
Ciclopropano (3) 0,0570 0,0570
Propadieno (3) 0,0150 0,0150
Metil-acetileno (3) 0,0065 0,0065
C4’s (isobutano) (3) 0,00035 0,00035
C5’s (green-oil = hexeno+C12) (3) 0,0029 0,0029
Total 100,0046 100,0074

Topo (% mol)
Etano (1) 0,0061 0,0061
Eteno (1) (4) 4
Propano (1) 0,4427 0,4495
Propeno (2) 99,5511 99,5444
Ciclopropano 4) 4)
Propadieno 4) 4
Metil-acetileno 4) 4)
C4’s (isobutano) 4) 4
C5’s (green-oil = hexeno+C12) (4) 4)
Total 100,0000 100,0000

Fundo (% mol)
Etano (4) 4)
Eteno (4) 4
Propano (2) 93,5875 90,9727
Propeno (1) 5,0114 7,6262
Ciclopropano (3) 0,9852 0,9852
Propadieno (3) 0,2513 0,2513
Metil-acetileno (3) 0,1094 0,1094
C4’s (isobutano) (3) 0,0059 0,0059
C5’s (green-oil = hexeno+C12) (3) 0,0493 0,0493
Total 100,0000 100,0000

(1) Analisadores em linha.

(2) Calculado: 100 % - outros componentes.
(3) No dia 17/06/2004 as 20:00 horas (Caso D) foi realizada analise completa em laboratério dos componentes
que ndo aparecem no analisador em linha. Estes valores foram repetidos para o caso C. Para o caso D,
prevaleceu a analise de laboratorio sobre os analisadores em linha, devido a confiabilidade, para os

componentes analisados por ambos.
(4) Componente nao analisado.

B2 - Fracionadora de buteno-1

Os parametros geométricos das bandejas da Fracionadora de buteno-1 foram obtidos
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das folhas de dados e dos desenhos feitos pelos projetistas e sao mostrados na Tabela B-4.

Tabela B-4: Dados geométricos dos pratos da Fracionadora de buteno-1

Diametro dos furos, dy (mm) 6
Pitch (mm) 13
Area ativa do prato, 4, (m°) 5,067
Area perfurada do prato, 4 (m”) 0,9784
@ (An/ As) 0,1931
Altura do vertedouro = ondulacao, 4 (mm) 6,35
Espacamento entre pratos, 7s (mm) 400
Diametro do prato, dc (mm) 2540
Comprimento da corda, Ly (mm) 2540
Tipo de prato ondulado (dualflow)
Espessura, 7' (mm) 2,50

Ao contrario da Fracionadora de propeno, para a Fracionadora de buteno-1 se obtiveram
quatro periodos de coleta de dados, com condi¢des operacionais muito diferentes. Os periodos
coletados com as condigdes operacionais e composi¢cdes das correntes sdo mostrados nas
Tabelas B-5 e B-6. As diferentes condi¢des operacionais obtidas tornaram o estudo desta
coluna bastante enriquecedor. Inclusive se conseguiu a realizagdo de teste na coluna nas
condi¢cdes de projeto, com a perda de especificagdo do produto de topo buteno-1, mostrado no
Caso R. Os Casos P e Q representam as condigdes normais de operagdo desta coluna e o caso
H uma condi¢cdo de operacdo no limite inferior de vazdes, com o produto de topo ainda

especificado. Estdo disponiveis os dados desde 1° de Abril de 2000 até 30 de junho de 2004.
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Tabela B-5: Condigdes operacionais com balango de massa ajustado da
Fracionadora de buteno-1

Caso H Caso P Caso Q Caso R

Data / Horario 05/03/2002 as | 23/09/2003 as 17/06/2004 25/06/2004
20:00 hs a 00:00 hsa [9:00 hs a 11:00 hg 7:00 hs a 8:36 hs
08/03/2002 as | 25/09/2003 as
6 hs 7:00 hs
Vazoes (kg/h)
Carga 13277 17385 15835 12854
Topo 3578 5512 5252 1856
Fundo 9500 11667 10383 10998
Gas combustivel 198 206 201 0
Refluxo 104687 110676 117356 81986
Relagdes
Refluxo / 27,72 19,36 21,52 44,17
(destilado + GC)
Recuperagcdo de 67,21 71,22 76,29 29,83
buteno-1
Temperaturas (°C)
Vaso de topo 54,98 53,50 57,68 41,89
Topo (prato 1) 59,12 60,47 62,80 61,84
Prato 40 61,14 62,73 65,08 64,39
Prato 80 63,16 64,89 67,52 65,43
Prato 89 65,67 66,90 69,55 67,58
Fundo (prato 140) 69,24 70,15 72,74 69,94
Carga 35,00 (proj.) 35,00 (proj.) 35,00 (proj.) 35,00 (proj.)
Pressdes manométricas (kPa)
Vaso de topo 595,36 612,92 663,78 676,93
Topo (prato 1) 666,65 676,35 725,12 721,75
Fundo (prato 140) 699,72 735,57 785,31 764,88
Perda de carga na 33,07 59,22 60,19 43,13
coluna
Carga 875,73 (proj.) | 875,73 (proj.) | 875,73 (proj.) 875,73 (proj.)
Cargas térmicas (GJ / s)

Refervedor | 0,646 0,685 | 0,700 | 0,519

Na Tabela B-6, para os casos Q e R, fez-se andlise completa em laboratorio das
correntes de carga, topo, fundo e gas combustivel nos dias 17 de junho de 2004 as 10:00 horas
e 25 de junho de 2004 as 9:00 horas, respectivamente. Para os casos H e P, utilizaram-se as
analises de rotina, também completas para a maioria dos componentes, e a andlise do caso Q

para a corrente de gas combustivel.
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Tabela B-6: Composi¢ao das correntes com balango de massa ajustado da
Fracionadora de buteno-1

Caso H Caso P Caso Q Caso R
Data / Horario 05/03/2002 as | 23/09/2003 as 17/06/2004 25/06/2004
20:00 hs a 00:00 hsa [9:00 hs a 11:00 hg 7:00 hs a 8:36 hs
08/03/2002 as | 25/09/2003 as
6 hs 7:00 hs
Carga (% mol)
Hidrogénio (1) 0,0025 0,0890 0,0700 0,0500
C3’s (propano) (1) 0,1343 0,0350 0,0300 0,0100
1,3-butadieno 0,0021 0,0010 0,0017 0,0018
Isobutano (2) 1,6686 2,1000 2,3500 1,8500
Isobuteno (2) 0,1314 0,1540 0,1100 0,1300
Buteno-1 (2) 39,2900 42,7000 41,5000 42,0300
n-butano (2) 8,7500 11,0080 11,1000 11,7300
Cis-2-buteno (2) 12,7443 10,9900 10,8700 10,9200
Trans-2-buteno (2) 37,0343 32,5900 33,5000 32,8300
Ciclobutano 0,0843 0,1857 0,2900 0,2700
C5’s (isopentano) 0,0847 0,0560 0,0510 0,0800
MTBE 0,0000 0,0188 0,0080 0,0080
DME 0,0700 0,0753 0,0850 0,0850
Metanol 0,0015 0,0009 0,0030 0,0030
Agua 0,0040 (=R) | 0,0040 (=R) 0,0350 0,0040
Total 100,0019 100,0077 100,0037 100,0018
Topo (% mol)
Hidrogénio 0,0557 (=Q) | 0,0557(=Q) 0,0557 0,2700
C3’s (propano) 0,4450 0,0850 0,1500 0,0700
1,3-butadieno 0,0035 0,0022 0,0037 0,0040
Isobutano 5,1250 5,8433 6,3500 11,2600
Isobuteno 0,3500 0,3800 0,2600 0,3900
Buteno-1 93,4900 93,2500 92,4000 87,0100
n-butano 0,3250 0,4283 0,4000 0,2900
Cis-2-buteno 0,0000 0,0008 0,0000 0,0000
Trans-2-buteno 0,0100 0,0000 0,0600 0,3200
Ciclobutano 0,0000 0,0010
C5’s (isopentano) 0,0000 0,0031
MTBE 0,0000 0,0000
DME 0,2345 (=Q) 0,2345 (=Q) 0,2345 0,6000
Metanol 0,0006 0,0000
Agua 0,0320 0,0200
Total 99,9830 100,2799 99,9465 100,2381
Fundo (% mol)
Hidrogénio - - - -
C3’s (propano) - - - -
1,3-butadieno 0,0007 0,0005 0,0000 0,0014
Isobutano 0,0200 0,4183 0,1300 0,4100
Isobuteno 0,0250 0,0467 0,0200 0,0800
Buteno-1 18,5950 21,8783 17,1400 31,5400
n-butano 13,3100 15,3467 15,7600 14,8600
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Cis-2-buteno 16,9150 14,8100 15,7400 12,2900
Trans-2-buteno 50,8350 47,1083 50,8700 39,0700
Ciclobutano 0,1200 0,1867 0,2400 0,2600
C5’s (isopentano) 0,1750 0,1556 0,0782 0,0800
MTBE 0,0000 0,0309 0,0141

DME - - - -
Metanol 0,0000 0,0006 0,0000

Agua - - - -
Total 99,9957 99,9826 99,9923 98,5914

Gas combustivel (% mol) (3)

Hidrogénio 7,5900 7,5900 7,5900 -
C3’s (propano) 0,7700 0,7700 0,7700 -
1,3-butadieno 0,0037 0,0037 0,0037 -
Isobutano 14,3900 14,3900 14,3900 -
Isobuteno 0,2700 0,2700 0,2700 -
Buteno-1 75,1400 75,1400 75,1400 -
n-butano 0,9900 0,9900 0,9900 -
Cis-2-buteno 0,0000 0,0000 0,0000 -
Trans-2-buteno 0,2900 0,2900 0,2900 -
Ciclobutano 0,0000 0,0000 0,0000 -
C5’s (isopentano) 0,0000 0,0000 0,0000 -
MTBE 0,0000 0,0000 0,0000 -
DME 0,5363 0,5363 0,5363 -
Metanol 0,0018 0,0018 0,0018 -
Agua 0,0110 0,0110 0,0110 -
Total 99,9928 99,9928 99,9928 -

(1) Teor de H, ajustado na carga para atingir a temperatura do vaso de topo da coluna e vazdo de gas

combustivel.

(2) O balango de massa por componente foi ajustado somente para estes seis principais componentes. Para os

demais componentes considerou-se confidvel somente o valor analisado na corrente de carga.
(3) No dia 17/06/2004 as 10 hs (Caso Q) foi realizada andlise completa de laboratério da composi¢do do gas
combustivel. Estes valores foram repetidos nos outros casos.

B3 - Fracionadora de C6
Os parametros geométricos das bandejas da Fracionadora de C6 foram obtidos das

folhas de dados e dos desenhos feitos pelos projetistas e sdo mostrados na Tabela B-7.
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Tabela B-7: Dados geométricos dos pratos da Fracionadora de C6

Didmetro dos furos, dy (mm) 40
Numero de furos 301
Pitch (mm) 86,2
Area ativa do prato, 4, (m°) 2,2540
Area perfurada do prato, 4 (m”) 0,3782
@ (An/ Ay 0,1678
Area total, A7 (m°) 2,6880
Area do downcomer, Ap (m”) 0,217
Ap/ Ar 0,0807
Comprimento do caminho do liquido, FPL (mm) 1350
Abertura sob o downcomer (mm) 32
Altura do vertedouro, 4y (mm) 52
Espacamento entre pratos, 7s (mm) 500
Diametro do prato, dc (mm) 1850
Comprimento da corda, Ly (mm) 1264
Tipo de prato V-1 Sulzer
Espessura, 7' (mm) 2,50

Obtiveram-se cinco periodos de coleta de dados, com condigdes operacionais bem

distintas entre si. Os periodos coletados, com as condi¢des operacionais € composi¢des das

correntes, sdo mostrados nas Tabelas B-8 e B-9. Novamente, como na Fracionadora de

buteno-1, as condi¢des operacionais obtidas sdo bem diferentes umas das outras, devido a

especificagdo do produto de topo ser mais flexivel quanto ao teor de tolueno e devido a este

teor ser menos sensivel as variagdes de vazdes de carga e refluxo. O periodo investigado foi

de 1° de maio de 2000 a 1° de agosto de 2004. O caso B representa o periodo de tempo onde a

coluna operou com carga méaxima e o caso L, com carga minima. No caso J, fez-se a andlise

completa em laboratdrio das correntes de carga, topo e fundo, no mesmo horario. Os casos K

e M sdo condi¢des normais de operagdo da coluna, onde as vazdes estavam com baixa

variabilidade.
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Tabela B-8: Condigdes operacionais da Fracionadora de C6 com balango de massa

ajustado
Caso B Caso J Caso K Caso L Caso M

Data / Horario | 04/02/2001 | 09/07/2004 | 18/02/2004 |27/01/2004 12/10/2003

as 00:00 hs | 10:12hsa | as 06:00 hs | as 00:00 hs as 11:00 hs

a 12:36 hs a a a
09/02/2001 19/02/2004 (30/01/2004 ag15/10/2003 as
as 00:00 hs as 16:00 hs 00:00 hs 00:00 hs
Vazdes (kg/h)
Carga 28813 24702 25001 20954 26500
Topo (1) 17624 14262 14425 12595 15044
Fundo 11191 10460 10577 8361 11457
Refluxo 19030 15188 14849 14068 14306
Relagoes
Refluxo / 1,080 1,065 1,029 1,117 0,951
destilado
Temperaturas (°C)
Vaso de topo 61,71 59,25 60,25 60,15 56,69
Topo (prato 1) 83,75 85,88 85,61 85,58 85,50
Prato 8 87,43 88,49 88,15 88,08 88,19
Prato 30 107,72 101,78 101,72 100,35 102,17
Prato 54 113,92 113,02 112,30 114,37 113,00
Fundo (prato 60)| 138,61 139,04 137,10 137,04 138,58
Retorno do 139,04 140,41 138,70 138,69 139,95
refervedor
Carga 123,06 126,97 129,97 129,32 125,91
Pressdes manométricas (kPa)
Topo (prato 1) 24,52 28,84 26,95 27,78 26,35
Fundo (prato 60) 69,59 61,62 60,67 58,16 59,06
Perda de carga 45,07 32,79 33,72 30,39 32,71
na coluna
Carga 294,20 294,20 294,20 294,20
Cargas térmicas (GJ / s)

Refervedor | 0244 | 0208 | 0202 | 0,185 | 0200

(1) Ajustou-se a vazdo de destilado em cada caso buscando a especificacdo do teor de benzeno no fundo da
coluna e a eficiéncia de Murphree global visando a especificacao do tolueno no topo da coluna.

Na Tabela B-9, somente para o caso J fez-se analise completa das correntes de carga,

topo e fundo, no dia 9 de julho de 2004 as 12:00 horas. Para os demais casos, utilizaram-se as

analises de rotina de laboratdrio ja existentes. Devido a diversidade de componentes nas

correntes desta coluna, eles foram agrupados conforme o numero de carbonos € o grupo

funcional.



Tabela B-9: Composi¢ao das correntes da Fracionadora de C6 com balango de
massa ajustado
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Caso B Caso J (2) Caso K Caso L Caso M
Data / Horario 04/02/2001 | 09/07/2004 | 18/02/2004 [27/01/2004 | 12/10/2003
as 00:00 hs | 10:12hsa | as 06:00 hs |as 00:00 hs | as 11:00 hs
a 12:36 hs a a a
09/02/2001 19/02/2004 | 30/01/2004|15/10/2003
as 00:00 hs as 16:00 hs | as 00:00 hs|as 00:00 hs
Carga (% massa)
Nitrogénio (1) 0,0105 0,0125 0,012 0,012 0,013
C5’s (ciclopentano) 0,803 0,0500 0,078 0,098 0,218
n-hexano 2,700 2,0000 1,540 1,914 2,703
Metil-ciclopentano 8,280 6,0200 5,851 5,921 5,959
Benzeno 48,805 48,6300 49,600 51,223 46,960
n-heptano 0,400 0,6200 0,408 0,430 0,613
Metil-ciclohexano 1,800 2,2700 1,523 1,745 2,104
Tolueno 20,585 22,7000 23,830 23,170 22,685
C8 ndo aro (n-propil- 0,880 0,8500 0,900 0,918 1,004
ciclopentano)
Orto-xileno 1,000 1,5300 1,431 1,227 1,557
Meta-xileno 2,600 3,1000 3,070 2,056 3,007
Para-xileno 0,800 1,0500 0,900 0,600 0,600
Etil-benzeno 8,348 9,0000 9,233 8,601 9,069
C9 nao aro (4-etil- 0,760 0,4700 0,793 1,037 2,100
heptano)
C9 aro (meta-etil- 1,563 1,0100 0,676 0,820 1,045
tolueno)
C10’s (1,3-dimetil-4- 0,350 0,3500 0,100 0,100 0,200
etilbenzeno)
Cll’s + (n- 0,310 0,3100 0,050 0,050 0,150
undecano)
Agua 0,0033 0,0033 0,0033 0,0033 0,0033
Total 100,0063 99,9833 100,0000 | 99,9940 99,9983
Topo (% massa)
Nitrogénio
C5’s (ciclopentano) 0,0800
n-hexano 3,4300
Metil-ciclopentano 20,949 10,6500 14,868 15,263 18,028
Benzeno 79,043 83,1000 85,130 84,726 81,969
n-heptano 0,8600
Metil-ciclohexano 1,8500
Tolueno 0,0030 0,0010 0,0021 0,0005 0,0045
C8 nao aro (n-propil- 0,0300

ciclopentano)
Orto-xileno
Meta-xileno
Para-xileno
Etil-benzeno

C9 nado aro (4-etil-
heptano)
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C9 aro (meta-etil-
tolueno)
C10’s (1,3-dimetil-4-

etilbenzeno)

Cll’s + (n-

undecano)

Agua

Total 99,9957 100,0010 99,9996 99,9894 | 100,0007
Fundo (% massa)

Nitrogénio

C5’s (ciclopentano)

n-hexano

Metil-ciclopentano

Benzeno 1,141 0,9600 1,005 0,437 1,187

n-heptano 0,3000

Metil-ciclohexano 2,7900

Tolueno 53,030 53,2900 56,005 57,183 53,060

C8 ndo aro (n-propil- 6,083 2,0000 4,250 4,780 4,997

ciclopentano)

Orto-xileno 3,6400

Meta-xileno 7,2900

Para-xileno 2,4500

Etil-benzeno 34,281 21,1400 34,635 32,920 34,393

C9 nao aro (4-etil- 2,295 1,1100 1,720 2,047 2,220

heptano)

C9 aro (meta-etil- 3,169 2,4000 2,385 2,633 4,143

tolueno)

C10’s (1,3-dimetil-4- 0,8342

etilbenzene)

Cl1’s + (n- 0,7200

undecano)

Agua

Total 99,9997 98,9242 100,0000 | 100,0000 | 100,0000

(1) Teor de N, ajustado na carga para atingir a temperatura do vaso de topo da coluna.
(2) No dia 09/07/2004 as 12:00 hs (Caso J) foi realizada analise completa em laboratorio da composigdo da
carga, topo ¢ fundo da coluna. Nos demais casos foram realizadas analises completas apenas da carga da

coluna.



APENDICE C - ESTADOS ESTACIONARIOS

C1 - Fracionadora de propeno

Caso Estatistica  Periodo
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27/5/04 17:00 a
C media lhora 28/5/04 23:00 23,9447
desvio 0,0051
variancia 0,0000
17/6/04 das
D média 1 min 20:01 as 21:00 24,9986
desvio 0,3216
variancia 0,1034

27/5/04 17:00 a
C media lhora 28/5/04 23:00
desvio
variancia
17/6/04 das 20:01
D média | min as21:00
desvio
variancia

27/5/04 17:00 a
C media lhora 28/5/04 23:00
desvio
variancia
17/6/04 das 20:01
D média 1 min as21:00
desvio
variancia

29,0058
0,6662
0,4438

5,0867
3,3582
11,2776

18,8027 47,0840
22,9822 16,8406
528,1814  283,6042
0,0000 40,5172
0,0000 48,7954

27/5/04 17:00 a

C media lhora 28/5/04 23:00
desvio
variancia

17/6/04 das 20:

D média 1 min as21:00
desvio
variancia

01

37,4592
0,2740
0,0750

37,1009
1,0430
1,0878

2380,9909

10,0014
0,0125
0,0002

20,0045
0,2857
0,0816

0,8154
0,0226
0,0005

1,1659
0,0626

10,0014
0,0125
0,0002

20,0045
0,2857
0,0816

4,6410
0,0215
0,0005

5,1345
0,0447
0,0020

18,8997
0,0040
0,0000

18,8862
0,0513
0,0026

0,8331
0,0071
0,0001

0,8233
0,0095

5,0114
0,1889
0,0357

7,6262
0,0675
0,0046

95,3503
0,0212
0,0005

94,8606
0,0466
0,0022

22,9700
0,2058
0,0423

22,9050
0,9376
0,8790

0,8153
0,0226
0,0005

1,1658
0,0627

52,6091
1,8394
3,3835

60,6610
1,7228
2,9679

828,0242
0,0580
0,0034

916,0523
1,2659
1,6026

1,6434
0,0225
0,0005

2,0818
0,0627
0,0039

419,6667
0,2194
0,0482

419,4970
1,3218
1,7471

0,4427
0,0039
0,0000

0,4495
0,0022
0,0000

30,2333
0,2699
0,0728

1,5012
1,7999
3,2395

99,5573
0,0039
0,0000

99,5505
0,0022
0,0000

12,9685 11,6992
0,2012 0,0040
0,0405 0,0000
2,9005 11,6646
0,8953 0,0044

0,8015

53,9637
2,2282
4,9648

65,1727
0,6482
0,4202

32,8213
0,2377
0,0565

32,5144
1,6272
2,6479

0,0912
0,0207
0,0004

0,1000
0,0000
0,0000

45,5594
3,7474
14,0434

30,1003
19,5038
380,3976

93,5886
0,1889
0,0357

90,9738
0,0675
0,0046

0,0000

0,4365
0,0048
0,0000

0,4417
0,0075
0,0001

38,6638
0,2306
0,0532

38,1334
0,6469
0,4184
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C2 — Fracionadora de buteno-1

T01 CARGA TO1 CARGA C4 |TO1 CARGA C4 |TO1 CARGA T01 TOPO TO1 TOPO C4|T01 TOPO  |T01 TOPON- |T01 FUNDO  |TO1 FUNDO C4 [T03 TOPO T03 TOPO C4
. BUTENO-1 [LEVES PESADOS ISOBUTENO  |BUTENO-1 [LEVES C4 PESADOS|BUTANO BUTENO-1 PESADOS [BUTENO-1 [LEVES
Caso Estatistica Periodo % % % % % o % o v v o, v
04A101A6.PV/ IO4A[01A8.PV |04A[01A9.PV 04AI01A7.PV  |04A101B6.PV IMMUIBB.PV Iﬂ4AlO]B§.PVIO4AlﬂlBlPV 04AT03A4.PV  |04AI03A6.PV  |04AI03B3.PV |04AI03BS.PV I
25/6/2004
R MEDIA 12 min 07:12:00 a 8:36 44,4218 2,9056 49,4774 0,0132 83,3396 16,2475 0,1500 0,1500 35,3851 64,0141 70,8500 31,4600
DESVIO PADRAO 0,1193 0,0167 0,1078 0,0046 0,0572 01241 0,0000 0,0000 0,1228 0,1225 0,0000 0,000
17/6/2004 9:12 a
Q MEDIA 12 min 11:00 43,7872 2,2644 51,0605 0,0000 93,1432 6,7662 0,5005 0,4790 14,0698 84,8611 33,3305 66,2554
DESVIO PADRAO 0,0768 0,0090 0,0957 0,0000 0,0575 0,0311 0,0203 0,0114 0,1634 0,0838 0,0207 0,0314
23/9/03 lhs a
P média 1 hora 25/09/03 7hs 46,7423 2,2062 50,4229 0,0805 92,2127 6,9107 0,6409 0,5693 18,2196 80,0902 40,6213 57,3267
DESVIO 1 hora 0,5467 0,0456 0,3267 0,0138 0,6956 0,1343 0,0219 0,0159 0,2376 0,2219 1,1065 0,9658
varidncia 0,2989 0,0021 0,1067 0,0002 0,4839 00180 0,005 0,0003 0,0564 0,0492 12243 09327
5/3/02 21hs a
H MEDIA 1 hora /3/02 Ghs 36,2071 1,6358 52,7521 0,0213 94,5639 52259 04056 03689 151201 47,8780 59,1322 39,2907
DESVIO 1 hora 1,0662 0,2016 4,8313 0,0214 0,4330 0,4723 0,0491 0,0446 1,5726 18,5307 2,4631 1,6752
varincia 1,1369 0,0407 233413 0,0005 0,1875 02231 0,0024 0,0020 24732 3433876 6,0666  2.8064
T02FUNDO  [T02 FUNDO C4 [T02 FUNDO C4 102 FUNDO  [T02 FUNDO CARGA C4 PESADO
BUTENO-1  [LEVES PESADOS  |ISOBUTENO  |ISOBUTANO [ca pvor  |Prro1 CARGA P/T03[PRODUTO  [REFLUXO To1 [vB P/P02
% PPM PPM PPM PPM T T 1 T T T/H
Joaa0sc2py Josaroscary Joamoscspyv osaroscspv Joaaroscrev Joartorpy  [oartozev Joarosey  Joarnzey Joartoary Joarrozev |
25/6/2004
R MEDIA 12 min 07:12:00 a 8:36 98,8900 95,0000 3984,0000 0,0000 94,6000 12,7917 12,9498 1,8670 10,9981 81,9862 14,3085
DESVIO PADRAO 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 00429 00358  0,0469 0,0151 0,0387 0,1073
17/6/2004 9:12 a
Q MEDIA 12 min 11:00 99,1019 3755,1320  5079,3390  3634,7513  119,7906 15,8929 15,9650 52231 10,3829 117,3564 19,3003
DESVIO PADRAO 0,0040 48,8162 88,7794 40,5291 8,6872 0,1464 0,1142 0,0870 0,0082 0,1318 0,1654
23/9/03 lhs a
P média 1 hora 25/09/03 7hs 98,9570 3661,9667 66189792 3627,5021 32,1471 17,4023 17,5004 54511 11,6542 110,6759 18,8838
DESVIO 1 hora 0,0356 62,4919 382,5049 62,7541 4,2828 0,0273 0,0078 0,0859 0,0223 0,1176 0,0791
varidncia 0,0013 3905,2355  146309,9693  3938,0806 18,3421 0,0007 0,0001 0,0074 0,0005 0,0138 0,0063
5/3/0221hs a
H MEDIA 1 hora 8/3/02 6hs 99,6683 3023,4236 656,3518  2684,1698  333,7245 13,2675 13,5003 3,6252 9,5001 104,6875 17,7920
DESVIO 1 hora 0,0170 144,0235 152,6239 122,8134 47,7181 0,0162 0,0060 0,0434 0,0007 0,1341 0,0938
varidncia 0,0003 20742,7707  23294,0553 15083,1296 2277,0202 0,0003 0,0000 0,0019 0,0000 0,0180 0,0088
PRESSAO  |PRESSAO  [PRESSAO  [PRESSAO  |TEMPERAT |TEMPERATUR |TEMPERATURA|TEMPERATURA|TEMPERATURA[TEMPERATURA|GC TOPO
ToPo 101 |V02 TOPOTOI  [FUNDOTOI [URAVO2  [ATOPOTOI ~ [PRATO40TOI |PRATOS0TOI |PRATO89TOI |FUNDOTOI  |TOL
kGrem2 |kGrem  [kGriom2  [kariem2 e c c c c c TH
Joaproarv  Joaprospv [osprioopv fospriorey foariozev Joariospv  foariosev  Joatioarv Joariozev Joariozev oarnorv |
25/6/2004 07:12:00
R MEDIA I2min  a8:36 72190 69027  7,3598 7,7996 41,8865 61,8418 64,3920 65,4345 67,5771 69,9399 0,1365
DESVIO PADRAO 0,0370 0,0376 0,0365 0,0365 0,1707 0,1792 0,1827 0,1851 0,1939 0,2108 0,0016
17/6/2004 9:12 a
Q MEDIA 12 min 11:00 7,2040 6,7687 7,3942 8,0079 57,6780 62,7982 65,0834 67,5160 69,5549 72,7448 0,2006
DESVIO PADRAO 0,0549 0,0541 0,0532 0,0493 0,3389 0,2382 0,2191 0,2050 0,2152 0,1240 0,0031
23/9/03 1hs a
P média I hora 25/09/03 7hs 6,7129 6,3030 6,8969 7,5008 52,9947 60,4742 62,7281 64,8904 66,9049 70,1519 0,2056
DESVIO 1 hora 0,0940 0,0959 0,0918 0,0902 0,5444 0,4547 0,4549 0,4586 0,4559 0,4471 0,0092
variancia 0,0088 0,0092 0,0084 0,0081 0,2964 0,2067 0,2069 0,2103 0,2078 0,1999 0,0001
5/3/02 21hs a 8/3/02
H MEDIA 1 hora 6hs 6,4165 6,0469 6,7979 7,1351 54,9811 59,1246 61,1440 63,1614 65,6726 69,2419 0,1984
DESVIO 1 hora 0,1655 01649  0,1714 0,1569 0,834 0,8226 0,8102 0,8831 0,9046 0,9056 0,0047
variancia 0,0274 0,0272 0,0294 0,0246 0,9671 0,6767 0,6564 0,7798 08184 0,8201 0,0000
.
C3 — Fracionadora de C6
ENTRADA
VAPOR CARGA P/ DO RETORNO
rogs . 'ARGA TOP FUND REFL! REFERV. 1 REFERV. FUND DO REFERV.
Caso Estatistica ~ Periodo OARG 0.0 UNDO UXO 0 CNDOMIDY v
122fi02.pv | 122fil0.pv | 122fi04pv | 122fi06.pv | 122f05.pv | 122fi00pv | 1226i12pv | 1226i13.pv | 122ti14.pv
B media ldia 5/2/01 1hs a 9/2/01 lhs 28,8128 13,3769 10,9106 19,0300 6,9833 28,4994 138,6071 139,9114 139,0384
desvio 0,2444  0,1607 0,3918 0,0505 0,0539  0,2582 0,5438 0,4197 0,5073
varidncia 0,0597 0,0258 0,1535 0,0026 0,0029  0,0667 0,2957  0,1761 0,2573
9/7/04 das 10:24 hs as
J MEDIA 12 min 12:36 hs 24,7019 14,2001 10,6374 15,1877 59741 23,6950 138,3951 139,0372 140,4086
desvio 0,0046  0,0031 0,0352 0,0089 0,1018  0,0374 0,0630  0,1018 0,0727
varidncia 0,0000  0,0000 0,0012 0,0001 0,0104  0,0014 0,0040  0,0104 0,0053
18/2/04 7 hs a 19/2/04
K média 1 hora 16:00 hs 25,0008 14,4002 10,6458 14,8489 5,7784 24,0556 136,4911 137,1035 138,7035
desvio 0,0032 0,0009 0,0572 0,0352 0,1634  0,0422 0,1140  0,1107 0,0941
varidncia 0,0000  0,0000 0,0033 0,0012 0,0267  0,0018 0,0130  0,0123 0,0089
27/1/04 1hs a 30/1/04
L médial hora  00:00hs 20,9544 12,4510 8,5731 14,0680 5,2929 19,6780 136,3769 137,0378 138,6901
desvio 0,1390  0,0707 0,1284 0,0640 0,0718  0,1527 0,2616  0,2512 0,1982
varidncia 0,0193 0,0050 0,0165 0,0041 0,0052  0,0233 0,0684  0,0631 0,0393
12/10/03 12hs a
M média 1 hora 15/10/03 00:00 hs 26,5002 15,1929 11,5093 14,3058 5,7211 25,7699 138,1393 138,5755 139,9514
desvio 0,0028 0,0471 0,1121 0,0528 0,2742  0,0510 0,1940  0,2078 0,1709
varidncia 0,0000  0,0022 0,0126 0,0028 0,0752  0,0026 0,0376  0,0432 0,0292



media ldia
desvio
variancia

5/2/01 1hs a 9/2/01

lhs

9/7/04 das 10:24 hs

MEDIA 12 minas 12:36 hs

desvio
variancia

média 1 hora
desvio
variancia

média 1 hora
desvio
variancia

média 1 hora
desvio
variancia

18/2/04 7 hs a
19/2/04 16:00 hs

27/1/04 1hs a
30/1/04 00:00hs

12/10/03 12hs a
15/10/03 00:00 hs

PRATO 54

PRATO 30

PRATO 8

TOPO

SAIDA DO
AR DO
COND.

SAIDA DO

COND.

VASO DE

TOPO

PRESSAO

TOPO

PRESSAO

FUNDO

T carga

122610pv | 122609.pv | 122608.pv | 1226i07pv | 122617.pv | 1226115 | 1226i16pv] 122pi03pv | 122pi04pv | 1227105 |

113,9197
1,5828
2,5051

113,0203
0,1906
0,0363

112,3019
0,3030
0,0918

114,3700
0,1369
0,0187

112,9997
0,4745
0,2251

107,7211
2,2854
5,2230

101,7856
0,0407
0,0017

101,7215
0,0470
0,0022

100,3497
0,2976
0,0886

102,1666
0,1194
0,0143

87,4273
0,1245
0,0155

88,4926
0,0430
0,0018

88,1464
0,0464
0,0021

88,0770
0,3095
0,0958

88,1887
0,0717
0,0051

83,7473
0,1213
0,0147

85,8833
0,0377
0,0014

85,6117
0,0472
0,0022

85,5813
0,4303
0,1852

85,4961
0,0913
0,0083

55,4886
0,7467
0,5576

51,6058
0,0967
0,0094

53,7417
0,9966
0,9932

53,3122
0,9627
0,9268

49,2278
0,1934
0,0374

61,4842
0,8910
0,7940

59,1405
0,0940
0,0088

60,0570
0,8587
0,7374

59,9711
0,9387
0,8811

56,5298
0,1698
0,0288

61,7139
0,8753
0,7662

59,2541
0,0815
0,0066

60,2522
0,8474
0,7180

60,1491
0,9284
0,8619

56,6894
0,1756
0,0308

0,2500
0,0000
0,0000

0,2940
0,0000
0,0000

0,2748
0,0011
0,0000

0,2832
0,0048
0,0000

0,2687
0,0028
0,0000

0,7096
0,0067
0,0000

0,6284
0,0054
0,0000

0,6186
0,0108
0,0001

0,5931
0,0105
0,0001

0,6023
0,0028
0,0000

123,0632
0,5318
0,2828

126,9726
0,2686
0,0722

129,9743
0,8735
0,7629

129,3164
1,5036
2,2609

125,9084
0,7549
0,5699
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APENDICE D - PROGRAMA EM FORTRAN

A seguir sao mostradas duas rotinas de programacao em Fortran 77, uma para a coluna
de pratos valvulados com dowcomer (Fracionadora de C6) e a outra para as colunas de pratos
dualflow (Fracionadora de buteno-1 e Fracionadora de propeno). Estas rotinas foram inseridas
no simulador Aspen Plus 12.1, no bloco flowsheeting options — calculator, tendo como
entradas as propriedades geométricas dos pratos, vazdes internas de liquido e vapor ¢ as
propriedades fisicas dos componentes obtidos de cada prato automaticamente e como saidas
as composi¢des de topo e fundo da coluna, perfis de temperatura e de eficiéncia de prato de
Murphree. Para que a eficiéncia de prato de Murphree de cada prato seja calculada de forma
iterativa pela rotina Fortran 77 deve-se entrar no bloco convergence — conv options, acionar
tear calculator write variables e também selecionar a tolerdncia admitida, no caso 0,0001.

Segundo a Aspen Technology Inc. (2000) a tolerancia em uma iteracao k ¢ definida como:

—Tolﬁ%ﬁhl (G.1)

Seleciona-se dentro da rotina em Fortran 77 o modelo de eficiéncia a ser utilizado, as
opgoes sao Ewl para Garcia (1999) modificado e EOGXul para Xu et al. (1994), para pratos
dualflow; Emva para Garcia (1999) modificado e Emval para Chan e Fair (1984), no caso de
pratos valvulados. Os dados geométricos dos pratos sdao inseridos nas primeiras linhas da
rotina em Fortran 77. As condigdes operacionais das colunas sdo inseridas normalmente no

bloco RadFrac.



171

D1 — Fracionadora de propeno

QL Block-Vec Block=13T10 Variable=L-VOLFLOW Sentence=HYDRAULIC
QG Block-Vec Block=13T10 Variable=V-VOLFLOW Sentence=HYDRAULIC
ML Block-Vec Block=13T10 Variable=L-MASSFLOW Sentence=HYDRAULIC
MG Block-Vec Block=13T10 Variable=V-MASSFLOW Sentence=HYDRAULIC

RHOL Block-Vec Block=13T10 Variable=RHOL Sentence=HYDRAULIC
RHOG Block-Vec Block=13T10 Variable=RHOV Sentence=HYDRAULIC
SIGMA Block-Vec Block=13T10 Variable=SIGMA Sentence=HYDRAULIC

MWL Block-Vec Block=13T10 Variable=AVMWL Sentence=HYDRAULIC
MWG Block-Vec Block=13T10 Variable=AVMWV Sentence=HYDRAULIC
MIL Block-Vec Block=13T10 Variable=MUL Sentence=HYDRAULIC
MIG Block-Vec Block=13T10 Variable=MUV Sentence=HYDRAULIC
X Block-Vec Block=13T10 Variable=X Sentence=COMPS
Y Block-Vec Block=13T10 Variable=Y Sentence=COMPS
C INicIo

NP = 224

NF = 140

T = 0.0025

DH = 0.009

D = 4.4

AH = 3.15447
DL= 1.30E-8

TS = 0.400
1w = 4.4
hw = 0.00635

DG = 4.64E-7

C AREA DE BORBULHAMENTO (=ATIVA)
AA = ((3.1416*D**2)/4)
C FRA¢A0 DE AREA PERFURADA DO PRATO
FI = AH/AA
C Numero de componentes
ic =9
C Indice dos componentes chaves leve (iL) e pesado (iH)
iL = 4
iH = 3
C Composicao da mistura pseudo-binaria

Y1k (1)=Y(iL) /(Y (iL)+Y (iH))
X1k (1)=X(iL) /(X (iL) +X (iH))

SUM = 0.0
SUM1 = 0.0
SuM2 = 0.0
SUM3 = 0.0
suM4 = 0.0
SUM5 = 0.0
SUM6 = 0.0
SUM7 = 0.0
SUM8 = 0.0
SUMS = 0.0

SUM10 = 0.0
DO I =2, NP
C Inclinacao da curva de equilibrio

Y1k (i)=Y (iL+(i-1) *iC) /(Y (iL+(i-1)*iC)+Y (iH+(i-1) *iC))
X1k (1) =X (1L+(i-1)*iC) /(X (1L+(i-1) *iC)+X (iH+ (1i-1) *iC))

m(i) = (Ylk(i)-Y1lk(i-1))/(X1lk(i)-X1k(i-1))
C Fator de esgotamento

lamb (1) = m(i)* ((MG(I)/MWG(I))/ (ML (I)/MWL(I)))
C VELOCIDADE SUPERFICIAL

Ua(I) = QG(I)/AA
C Fator Fs

Fs(i)=Ua (i) *rhog (i) **0.5

C VELOCIDADE NOS FUROS
UH(I) = QG(I)/AH
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PARSMETRO DE FLUXO
FP(I) = (ML(I)/MG(I))* (RHOG(I)/RHOL(I))**0.5

ALTURA DA ESPUMA
FATOR DA EQUA¢&0 DA ALTURA DE LiQUIDO CLARO
N = 4.3*FI**1.5

ALTURA DO LiQUIDO CLARO,GARCIA(2002)-(T,m; dH,mm)-EM USO
HL(I) = (0.01728*ML(I)**N* (Ua(I)* (RHOG(I)/
RHOL(I))**0.5)**1) /(RHOL(I)*FI**1.5%
(T/ (DH*1000))**0.42)

ALTURA DO LiQUIDO CLARO,GARCIA(2002)-(T,m; dH,m)
HL1(I) = (0.01728*ML(I)**N* (Ua(I)* (RHOG(I)/
RHOL (I))**0.5)**1) /(RHOL(I)*FI**1.5%
(T/DH) **0.42)

ALTURA DO LiQUIDO CLARO,Xu(1994)-(T,m; dH,mm)
N1 = 0.3162*fi**-0.25
HLXu (I) = (0.006* (ML(I)/Aa)**N1* (Ua(I)*
(RHOG (I)/1.183)**0.5)**1.75) /(RHOL(I)*FI**1.9*
(T/ (DH*1000)) **0.42)
EXu (I)=1-0.0946* ( (Ua (I)**2*RHOG (I))/(9.81*HLXu (I)*RHOL(I)))
*%-0,2

POROSIDADE
E(I)=1-0.0946* ((Ua(I)**2*RHOG(I))/(9.81*HL(I)*RHOL(I)))**-0.2

ALTURA DA ESPUMA
HF (I)=HL(I)/(1-E(I))
HFXu (i)= HLXu(I)/(1-EXu(I))

FATOR DE INUNDAGAO
FATOR DE CAPACIDADE P/ FI=0,19 - GARCIA (2002)
CSB(1)=(0.1317*FP (i) **2-0.1747*FP(1)+0.1124)*(0.6649*Ts+0.5667)

F(i)=1/(1+1.4* ((RHOL(I)-RHOG (I))/RHOG(I))**0.5)

C1(i)=0.445*(1-£f(i))* (sigma (i) *1000/ (RHOL (I)-RHOG(I)))**0.25
-1.4*(Q1(1)/An)

C2(1)=0.356* (1-£ (1)) * (sigma (i) *1000/ (RHOL(I)-RHOG(I)))**0.25

VELOCIDADE DE INUNDAG&A0O - LOCKETT
UF (I) = CSB(i)*(SIGMA(I)/0.02)**0.2%*
((RHOL (I) -RHOG (I)) /RHOG(I))**0.5% (FI/0.1)**0.44

FATOR DE INUNDA¢&O

FF(I) = Ua(I)/UF(I)

FF constante pois sendo arraste muito alto
FF(1)=0.90

FASE LIQUIDA

ZONA 1

FRAC&0 DE FUROS PASSANDO VAPOR -

GARCIA 2002 AO INVES DE (1-FLC) DO PRADO 1990

Xf(I)=0.4668* (FI/0.2)**0.8% (TS/0.610)**0.2*
DEXP (-0.35* (DABS (FF (I)*100-90) /45))

DIGAMETRO DO JET
DJ(I)=1.1*DH+0.25*HL(I)

VELOCIDADE DO JET COM "Xf" AO INVES DE (1-FLC)
UJ(I)=(UH(I)*DH**2)/(Xf(I)*DJ(I)**2)

REYNOLDS NO FURO
REH (I)=DH*UH (I) *RHOG (I) /MIG(I)

ALTURA DO JET - Garcia 2000
HJ(I)=1.1E-3*dH**0.2*Reh (I)**0.46

TEMPO RESIDENCIA ZONA 1
TG1(I)=HJ(I)/UJ(I)

FATOR DA EQUAc¢aO GERAL DE UNIDADES DE TM
FTM(I) = (RHOL(I)*MG(I)*DL**0.5)/
(3.1416**0.5*RHOG(I)*ML(I))
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NTUL ZONA 1
NL1(I) = (8*FTM(I)*TG1l(I)**0.5)/DJ(I)

ZONA 2

DIAMETRO DAS BOLHAS

Didmetro de bolhas pequenas (Garcia 2000)

Dbs (1)=3.34/(Ua(i)*9.8)**0.4* (sigma (i) /rhol (i))**0.6*
(mil (1) /mig(i))**0.1

Didmetro de bolhas grandes (Garcia 2000)
Dbl (i)=Dbs (i) * (0.83+41.5* (sigma (i) **0.6*
(mil (i) /rhog(i))**0.1))

DIAMETRO MEDIO SAUTER DAS BOLHAS (Garcia 2000) nova correl.
Fator de correcéo

IF (sigma (i) .GT. 5E-3) then
sigCSB (i) =1

ELSE
sigCSB(i)=3*sigma (i) **0.6

endIF

IF (mil(i) .GT. 0.6E-3) then
milCSB(i)=4.13*mil (i) **1.5
ELSE
milCSB(1i)=1
endIF

Para hWw = 0: 8.3*hL(i)**0.7
Fi3(1)=8.3*hL(i)**0.7*milCSB (i) *sigCSB (1)

Célculo de Dbls e Dbss
Dbls (i)=£fi3(1i)*0.605*dH**0.84*uH (1) **0.18/ ((QL(1)/1lw)**0.07)
Dbss (1)=£fi3 (1) *0.660*dH**0.84*uH (1) **0.085/ ((QL (i) /1w)**0.08)

VELOCIDADE TERMINAL DAS BOLHAS - Garcia 2000
Numero de Eotvos

Eo(i) = 9.8*(rhol(i)-rhog(i))*Dbs(i)**2/sigma (i)
Eol (i) = 9.8*(rhol(i)-rhog(i))*Dbss (i) **2/sigma (i)

Numero de Morton
Mo (i) = 9.81*mil(I)**4* (rhol(i)-rhog(i))/ (rhol (i)**2*
sigma (i) **3)

Constante H
H(i)=4/3*Eo (i) *Mo (i) **-0.149* (mil(i)/9.12E-4)**-0.14
H1(i)=4/3*Eol (i)*Mo(1)**-0.149* (mil (i) /9.12E-4)**-0.14

IF (H(i) .GT. 59.3) then
J(1)=3.42*H(1)**0.441
ELSE
J(1)=0.94*H (i) **0.757
endIF

IF (H1(i) .GT. 59.3) then
J1(1)=3.42*H1 (i) **0.441
ELSE
J1(1)=0.94*H1 (i) **0.757
endIF

Veloc. terminal das bolhas peqg nas zonas 2 e 4 (Garcia 2000)
uSB(1)=mil (i) / (rhol (i)*Dbs (i))*Mo (i) **-0.149*(J(i)-0.857)

Velocidade terminal das bolhas Dbss na zonas 5 (Garcia 2000)
ubss (i)=mil (i) / (rhol (i) *Dbss (i) ) *Mo(i)**-0.149* (J1(1i)-0.857)

Fracdo de bolhas pequenas na espuma (Garcia 2000)

Prop. do ar e da &gua simulados no Aspen a 1 atm e 25°C
AJ(i) = 1 - 0.463* (sigma(i)/0.07282)**0.6%*

(mil (1) /9.12E-4*1.845E-5/mig (1)) **

0.1*%(994.7/rhol (i))**0.6*(1.183/rhog(i))**0.1

Nédo foi incluida correcdo de AJ quando mil>0.6E-3 e sigma<50E-3

Velocidade de subida das bolhas grandes (Prado 1990)
ulB(i) = Ua(i)/((1 - AJ(1))*E(i1)) - uSB(i)*AJ(1i)/(1-AJ(1))

173



Q

Tempo de residéncia -
VERIFICAR SE hF > hJ sendo fazer (hF-hJ) = hF
IF (hF(i) .GT. hJ(i)) then
tG2S (i) = (hF(i)-hJ (1)) /usb (i)
tG2L (1) = (hF(i)-hJ(i))/ulB (i)
ELSE
tG2S (i) = hF (i) /usb (i)
tG2L (1) = hF (i) /ulB (1)

endIF

NUT ZONA 2

NL2S (i) = 12*FTM(1i)*tG2S(i)**0.5/Dbs (1)
NL2L (i) = 12*FTM (i) *tG2L (i) **0.5/Dbl (i)
ZONA 3

Tempo de residéncia
ulLB3 (i) = Ua(i)/E (1)
tG3 (i) = Dbls(i)/uLB3 (1)

NUT Zona 3
NL3 (i) = 12*FTM (i) *tG3(i)**0.5/Dbls (1)

ZONA 4
Tempo de residéncia
VERIFICAR SE hF > Dbls sendo fazer (hF-Dbls) = hF
IF (hF(i) .GT. Dbls(i)) then
tG4S (i) = (hF(i)-Dbls (1)) /usb (i)
tG4L (1) = (hF(i)-Dbls (1)) /ulB (1)
ELSE
tG4S (i) = hF (i) /usb (i)
£G4L (i) = hF (i) /ulB (i)
endIF

NUT zona 4
NL4S (1) =12*FTM (1) *tG4S (1) **0.5/Dbs (1)
NLAL (1) =12*FTM (1) *tG4L (i) **0.5/Dbl (1)

ZONA 5
£G5(1)=hF (i) /ulLB3 (i)
NL5(1)=12*FTM (1) *tG5 (1) **0.5/Dbss (1)

ESTIMATIVA DA QUANTIDADE DE FUROS EM REGIME JET

FJ (Prado, 1990)
uA0(1)=0.1*rhog (i) **-0.5*rhol (i) **0.692*hW**0.132*
dH**-0.26*f1**0.992* (QL (i) /LW) **0.27
uAl00(i)=1.1*rhog (i) **-0.5*rhol (i) **0.692*hW**0.132*
dH**-0.26*f1**0.992* (QL (1) /LW) **0.27
FJ1l(1i)=(uA(i)-uA0(i))/ (uAl00(i)-uAal0 (1))

FJ (Prado, 1987)
uatP(i1)=(0.04302*rhog (i) **-0.5*rhol (i) **0.692*sigma (i) **0.06*
£i**0.25% (QL (1) /LW) **0.05*dH**-0.1) * (2.58717*hW+0.86)

UAOP (1)=10.38*hW**0.132*dH**-0.26*£i**0.992* (QL (i) /LW) **0.27
uAl00P (1)=10.985549*uA0 (1)

FJP(1)=(uA (i) *dH**0.27/(103.65*fi* (hw**0.5* (QL (1) /LW))**0.27))
-0.1

Considerando FJ=60% gdo Ua=UatP transicdo (Prado, 1987)-em uso
FJ(i)=Ua (i) *0.6/UatP (i)

Maximizando FJ:
FJ(I)=0.958

Constantes FSB e FLB
FSB=165.65*dH**1.32*fi**1.33
FLB(1)=1-FJ(i)-FSB

Célculo da eficiéncia na fase liquida

NLFJ(i)=NL1 (i) -DLOG (1-(AJ (i) * (1-DEXP (-NL2S (i)))+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NL2L(i)))))

NLFLB(i)= NL3(i)-DLOG(1-(AJ(i)* (1-DEXP (-NL4S(i)))+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NL4L(i)))))

EL(i)=FJ (i) * (1-DEXP (-NLFJ (1)) )+FLB(i)* (1-DEXP (-NLFLB(1i)))+
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& FSB* (1-DEXP (-NL5(1)))

FASE GAS
FATOR DA EQUACA0 GERAL DE UNIDADES DE TM
FTMG (I)= (ML (I)*RHOG (I))/ (MG (I)*RHOL (I))

ZONA1
REYNOLDS NO JET
REJ (I)=UJ (I)*DJ(I)*RHOG(I)/MIG(I)

SCHIMIDT NA FASE GAS
SCG(I)=MIG(I)/ (RHOG(I)*DG)

COEFICIENTE DE TM NO GAS
KG1(I)=0.046*(DG/DJ(I))*REJ(I)**0.96*SCG(I)**0.44

COEFICIENTE DE TM NO LIQUIDO
KL1(I)=1.13*(DL/TG1(I))**0.5

NTU ZONA 1
NG1 (I)=FTMG(I)*KG1 (I)*NL1(I)/KL1(I)

ZONA 2,3,4,5

PEG2S (I)=DBS (I)*USB(I)/DG
PEG2L (I)=DBL (I)*ULB(I)/DG
PEG3 (I)=DBLS (I)*ULB3(I)/DG
PEG4S (I)=DBS(I)*USB(I)/DG
PEGA4L (I)=DBL (I)*ULB(I)/DG
PEG5 (I)=DBSS (I) *Ubss (I) /DG

IF (PEG2S(I) .GT. 200) THEN
SH2S(I)=17.9

ELSE
SH2S (I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG2S (I)) -
& 5.640* (DLOG10 (PEG2S (I))) **2
ENDIF

IF (PEG2L(I) .GT. 200) THEN
SH2L(I)=17.9

ELSE
SH2L (I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG2L (I) ) -
& 5.640* (DLOG10 (PEG2L (I))) **2
ENDIF

IF (PEG3(I) .GT. 200) THEN
SH3(I)=17.9

ELSE
SH3(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG3(I)) -
& 5.640* (DLOG10 (PEG3(I)))**2
ENDIF

IF (PEG4S(I) .GT. 200) THEN
SH4S (I)=17.9

ELSE
SH4S (I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG4S (I)) -
& 5.640* (DLOG10 (PEG4S (I))) **2
ENDIF

IF (PEG4L(I) .GT. 200) THEN
SH4L (I)=17.9

ELSE
SH4L(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG4L (I)) -
& 5.640* (DLOG10 (PEG4L (I))) **2
ENDIF

IF (PEG5(I) .GT. 200) THEN
SH5(I)=17.9

ELSE
SH5(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG5(I)) -
& 5.640* (DLOG10 (PEG5 (I)) ) **2
ENDIF

COEFICIENTE DE TM NO GAS
KG2S (I)=SH2S(I)*DG/DBS(I)
KG2L (I)=SH2L(I)*DG/DBL(I)
KG3 (I)=SH3(I)*DG/DBLS (I)



KG4S (I)=SH4S(I)*DG/DBS (I)
KG4L (I)=SH4L(I)*DG/DBL(I)
KG5 (I)=SH5(I)*DG/DBSS (I)

COEFICIENTE DE TM NO LIQUIDO
KL2S(I)=1.13*(DL/TG2S(I))**0.
KL2L(I)=1.13* (DL/TG2L(I))**0.5
KL3(I)=1.13*(DL/TG3(I))**0.5

KL4S(I)=1.13*(DL/TG4S(I))**0.5
KL4L(I)=1.13*(DL/TG4L(I))**0.5
KL5(I)=1.13*(DL/TG5(I))**0.5

w

NUT ZONAS 2,3,4 E 5

NG2S (I)=FTMG(I)*KG2S (I)*NL2S(I)/KL2S(I)
NG2L (I)=FTMG (I)*KG2L (I)*NL2L(I)/KL2L(I)
NG3 (I)=FTMG(I)*KG3(I)*NL3(I)/KL3(I)
NG4S (I)=FTMG(I)*KG4S (I)*NL4S(I)/KL4S(I)
NG4L (I)=FTMG(I)*KG4L(I)*NL4L(I)/KL4L(I)
NG5 (I)=FTMG(I)*KG5(I)*NL5(I)/KL5(I)

Calculo da eficiéncia na fase gés

NGFJ (1) =NG1 (i) -DLOG (1- (AJ (1) * (L-DEXP (-NG2S (1)) )+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NG2L(1)))))

NGFLB (i)= NG3 (i) -DLOG(1-(AJ (i) * (1-DEXP (-NG4S(1i)))+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NG4L(i)))))

EG(1i)=FJ (i) * (1-DEXP (-NGFJ (1)) )+FLB (i) * (1-DEXP (-NGFLB (1)) )+
FSB* (1-DEXP (-NG5(1i)))

zona de spray (EG x 1,2) - (Garcia 2002)
EGs (1)=EG(1)*1.2

Efeito do arraste de liquido pelo vapor (£i=0,182)-(Garcia 2002)
psi(i)=1.9771*FF(i)-1.4857
Ew (i) = EGs (i) /(1+EGs (1) *psi(i)/(1l-psi(i)))

Efeito da baixa vazdo (weeping) (Garcia 2002)
psil(1i)=-0.9333*FF(i)+0.94
Ewl (i) = Ew(i)/(1+Ew (i) *psil(i)/ (1-psil(i)))

Método de Xu et al (1994)

NGXu (1)=0.27*EXu (i) * (DG*hLXu (i) / ((1-EXu(i))*Ua(i)))**0.5*
(rhol (i) **2*rhog (1)) **0.2*Ua (1) **0.4/
((I-EXu(i))**0.5*fi**1.32*sigma (i) **0.6*mig (i) **0.1)

NLXu (i) = 7.0*EXu(i)* (DL*hLXu (i) *RAa/QL(i))**0.5%
(rhol (i) **2*rhog(i))**0.2*Ua (1) **0.4/
((1-EXu(i))*fi**1.32*sigma (i) **0.6*mig(i)**0.1)

NOGXu (1)=1/((1/NGXu(i))+ (lamb (i) /NLXu(i)))

EOGXu (i) =1-DEXP (-NOGXu (1))
EOGXuw (1) = EOGXu (i) / (1+EOGXu (i) *psi(i)/ (1-psi(i)))
EOGXul (i) = EOGXuw (1) / (1+EOGXuw (i) *psil (i) / (1-psil(i)))

CALCULO DA EFICIENCIA (Garcia=Ewl (i), c/ spray=Egs (i)
e Xu = EOGXu (i), c/ arraste EOGXul (1))
EFI(I) = Ewl (i)

Eficiéncia Global

EOG (1) =DLOG (1+Ewl (i) * (lamb (i) -1) ) /DLOG (lamb (1))
EOG3 (1) =DLOG (1+Ew (i) * (lamb (i) -1)) /DLOG (lamb (1))
EOG4 (1) =DLOG (1+Egs (i) * (lamb (i) -1) ) /DLOG (lamb (1))
EOGS5 (1) =DLOG (1+EOGXul (i) * (lamb (i) -=1) ) /DLOG (lamb (1)
EOG6 (1) =DLOG (1+EOGXuw (1) * (Lamb (1) -1) ) /DLOG (lamb (i)
EOG7 (1) =DLOG (1+EOGXu (i) * (lamb (i) -1)) /DLOG (lamb (1))

)
)

SUM1 = SUM1l + Fs (i)
Fsavg = SUM1/ (NP-1)

SUM2 = SUM2 + lamb (i)
lambvg = SUM2/ (NP-1)

SUM = SUM + EOG (1)
EOGC = SUM/ (NP-1)
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SUM3 = SUM3 + EOG3 (i)
EOGC3 = SUM3/ (NP-1)

SUM4 = SUM4 + EOGA4 (i)
EOGC4 = SUM4/ (NP-1)

SUM5 = SUM5 + EOGS5 (1)
EOGCS5 = SUM5/ (NP-1)

SUM6 = SUM6 + EOG6 (i)
EOGC6 = SUM6/ (NP-1)

SUM7 = SUM7 + EOG7 (1)
EOGC7 = SUM7/ (NP-1)

SUM8 = SUM8 + ff (i)
ffavg = SUM8/ (NP-1)

SUM9 = SUM9 + f£J(i)
fJavg = SUM9/ (NP-1)

SUM10 = SUM10 + £J1 (1)
fJlavg = SUM10/ (NP-1)

END DO

¢ CALCULO DA EFICIENCIA GLOBAL POR SECOES
SUM = 0.0
DO i = 2, NF-1
SUM = SUM + EOG (i)
END DO
EOGC1 = SUM/ (NF-2)

SUM = 0.0

DO i = NF, NP

SUM = SUM + EOG (i)
END DO

EOGC2 = SUM/ (NP-NF+1)

C VARIAVEIS DE SAIDA

D2 — Fracionadora de buteno-1

QL Block-Vec Block=04T01 Variable=L-VOLFLOW Sentence=HYDRAULIC
QG Block-Vec Block=04T01l Variable=V-VOLFLOW Sentence=HYDRAULIC
ML Block-Vec Block=04T01l Variable=L-MASSFLOW Sentence=HYDRAULIC
MG Block-Vec Block=04T01l Variable=V-MASSFLOW Sentence=HYDRAULIC
RHOL Block-Vec Block=04T01l Variable=RHOL Sentence=HYDRAULIC
RHOG Block-Vec Block=04T01l Variable=RHOV Sentence=HYDRAULIC
SIGMA Block-Vec Block=04T01l Variable=SIGMA Sentence=HYDRAULIC
MWL Block-Vec Block=04T01l Variable=AVMWL Sentence=HYDRAULIC
MWG Block-Vec Block=04T01l Variable=AVMWV Sentence=HYDRAULIC
MIL Block-Vec Block=04T01l Variable=MUL Sentence=HYDRAULIC
MIG Block-Vec Block=04T01l Variable=MUV Sentence=HYDRAULIC
X Block-Vec Block=04T01l Variable=X Sentence=COMPS
Y Block-Vec Block=04T0l Variable=Y Sentence=COMPS
C INicIo

NP = 139

NF = 101

T = 0.0025

DH = 0.006

D = 2.54

AH = 0.9784

DL= 9.79E-9

TS = 0.400

1w = 2.54

hWw = 0.00635

DG=6.46E-7
C AREA DE BORBULHAMENTO (=ATIVA)

AA = ((3.1416*D**2)/ 4)
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FRAcA0 DE &REA PERFURADA DO PRATO
FI = AH/AA

Numero de componentes

ic = 15
Indice dos componentes chaves leve (iL) e pesado (iH)
iL = 6
iH = 7

Composicao da mistura pseudo-binaria
Y1k (1)=Y(iL) /(Y (iL)+Y (iH))
X1k (1)=X(iL) /(X (iL) +X (iH))

SUM = 0.0
SuMl = 0.0
SuM2 = 0.0
SUM3 = 0.0
suM4 = 0.0
SUM5 = 0.0
SUM6 = 0.0
SuM7 = 0.0
SUM8 = 0.0
SUM9 = 0.0

SUM10 = 0.0
DO I =2, NP

Inclinacao da curva de equilibrio

Y1k (i)=Y (1L+(i-1)*iC) /(Y (1L+(i-1)*iC)+Y (iH+(i-1)*iC))
X1k (1) =X (iL+(i-1) *iC) /(X (iL+(i-1)*iC)+X (iH+ (i-1) *iC))
m(i) = (Ylk(i)-Y1lk(i-1))/(X1k(1i)-X1k(i-1))

Fator de esgotamento
lamb (i) = m(i)* ((MG(T)/MWG(T))/ (ML(T)/MWL(T)))

VELOCIDADE SUPERFICIAL
Ua(I) = QG(I)/AAn

Fator Fs
Fs(i)=Ua (i) *rhog (i) **0.5

VELOCIDADE NOS FUROS
UH(I) = QG(I)/AH

PARGMETRO DE FLUXO
FP(I) = (ML(I)/MG(I))* (RHOG(I)/RHOL(I))**0.5

ALTURA DA ESPUMA
FATOR DA EQUA¢AO DA ALTURA DE LiQUIDO CLARO
N = 4.3*FI**1.5

ALTURA DO LiQUIDO CLARO,GARCIA(2002)-(T,m; dH,mm)-EM USO
HL(I) = (0.01728*ML(I)**N* (Ua(I)* (RHOG(I)/
RHOL(I))**0.5)**1) /(RHOL(I)*FI**1.5%
(T/ (DH*1000))**0.42)

ALTURA DO LiQUIDO CLARO, GARCIA(2002)-(T,m; dH,m)

HL1(I) = (0.01728*ML(I)**N* (Ua(I)* (RHOG(I)/
RHOL(I))**0.5)**1) /(RHOL(I)*FI**1.5%
(T/DH) **0.42)

ALTURA DO LiQUIDO CLARO,Xu(1994)-(T,m; dH,mm)

N1 = 0.3162*fi**-0.25

HLXu(I) = (0.006* (ML(I)/Aa)**N1* (Ua(I)*
(RHOG(I)/1.183)**0.5)**1.75) /(RHOL(I)*FI**1.9%*
(T/ (DH*1000))**0.42)

EXu(I)=1-0.0946* ((Ua(I)**2*RHOG(I))/(9.81*HLXu(I)*RHOL(I)))

**-0.2

POROSIDADE
E(I)=1-0.0946* ((Ua(I)**2*RHOG(I))/(9.81*HL(I)*RHOL(I)))**-0.2

ALTURA DA ESPUMA
HF (I)=HL(I)/(1-E(I))
HFXu (i)= HLXu(I)/ (1-EXu(I))

FATOR DE INUNDACAO
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FATOR DE CAPACIDADE P/ FI=0,19 - GARCIA (2002)
CSB(1)=(0.1317*FP (i) **2-0.1747*FP(1)+0.1124) *(0.6649*Ts+0.5667)

F(i)=1/(1+1.4* ((RHOL(I)-RHOG(I))/RHOG(I))**0.5)

Cl(1)=0.445*(1-£f(1))* (sigma (i) *1000/ (RHOL(I)-RHOG(I)))**0.25
-1.4%(Q1(1)/ARn)

C2(1)=0.356* (1-£(1))* (sigma (i) *1000/ (RHOL(I)-RHOG(I)))**0.25

VELOCIDADE DE INUNDAcA0O - LOCKETT
UF(I) = CSB(i)*(SIGMA(I)/0.02)**0.2%
( (RHOL (I)-RHOG(I))/RHOG(I))**0.5*(FI/0.1)**0.44

FATOR DE INUNDA¢aO
FF(I) = Ua(I)/UF(I)

FASE LIQUIDA

ZONA 1

FRACA0 DE FUROS PASSANDO VAPOR -

GARCIA 2002 AO INVES DE (1-FLC) DO PRADO 1990

X£(I)=0.4668* (FI/0.2)**0.8*(TS/0.610)**0.2*
DEXP (-0.35* (DABS (FF (I)*100-90) /45))

DIAMETRO DO JET
DJ(I)=1.1*DH+0.25*HL(I)

VELOCIDADE DO JET COM "Xf" AO INVES DE (1-FLC)
UJ(I)=(UH(I)*DH**2)/(Xf(I)*DJ(I)**2)

REYNOLDS NO FURO
REH (I)=DH*UH (I) *RHOG (I) /MIG(I)

ALTURA DO JET - Garcia 2000
HJ(I)=1.1E-3*dH**0.2*Reh (I)**0.46

TEMPO RESID&NCIA ZONA 1
TG1 (I)=HJ(I)/UJ(I)

FATOR DA EQUA¢aO GERAL DE UNIDADES DE TM
FTM(I) = (RHOL(I)*MG(I)*DL**0.5)/
(3.1416**0.5*RHOG(I)*ML(I))

NTUL ZONA 1
NL1(I) = (8*FTM(I)*TG1l(I)**0.5)/DJ(I)

ZONA 2

DIAMETRO DAS BOLHAS

Didmetro de bolhas pequenas (Garcia 2000)

Dbs (1)=3.34/(Ua(i)*9.8)**0.4* (sigma (i) /rhol (i))**0.6*
(mil (1) /mig(i))**0.1

Didmetro de bolhas grandes (Garcia 2000)
Dbl (i)=Dbs (i) *(0.83+41.5* (sigma (i) **0.6*
(mil (i) /rhog(i))**0.1))

DIAMETRO MEDIO SAUTER DAS BOLHAS (Garcia 2000) nova correl.
Fator de correcéo

IF (sigma (i) .GT. 5E-3) then
sigCSB (i) =1
ELSE
sigCSB (i) =3*sigma (i) **0.6
endIF

IF (mil(i) .GT. 0.6E-3) then
milCSB(i)=4.13*mil (i)**1.5
ELSE
milCSB(i)=1
endIF

Para hW = 0: 8.3*hL(i)**0.7
Fi3(1)=8.3*hL(i)**0.7*milCSB (i) *sigCSB (1)

Calculo de Dbls e Dbss
Dbls (i)=fi3 (1) *0.605*dH**0.84*uH (1) **0.18/ ((QL (i) /1lw)**0.07)
Dbss (i) =fi3(1i)*0.660*dH**0.84*uH (i) **0.085/ ((QL (1) /1w)**0.08)

VELOCIDADE TERMINAL DAS BOLHAS - Garcia 2000
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Numero de Eotvos
Eo(i) = 9.8*(rhol (i)-rhog(i))*Dbs(i)**2/sigma (1)
Eol (i) = 9.8* (rhol(i)-rhog(i))*Dbss(i)**2/sigma (1)

Numero de Morton
Mo (i) = 9.81*mil(I)**4* (rhol(i)-rhog(i))/ (rhol (i)**2%*
sigma (1) **3)

Constante H
H(i)=4/3*Eo (i) *Mo (i) **-0.149* (mil(i)/9.12E-4)**-0.14
H1(i)=4/3*Eol (i)*Mo(1)**-0.149* (mil(i)/9.12E-4)**-0.14

IF (H(i) .GT. 59.3) then
J(1)=3.42*H (1) **0.441
ELSE
J(1)=0.94*H (1) **0.757
endIF

IF (H1(i) .GT. 59.3) then
J1(1)=3.42*H1 (i) **0.441
ELSE
J1(1)=0.94*H1 (i) **0.757
endIF

Veloc. terminal das bolhas peq nas zonas 2 e 4 (Garcia 2000)
uSB(i)=mil (i) / (rhol (i)*Dbs (i))*Mo(i)**-0.149*(J(i)-0.857)

Velocidade terminal das bolhas Dbss na zonas 5 (Garcia 2000)
ubss (i)=mil (i) / (rhol (i) *Dbss (i) ) *Mo(i)**-0.149*(J1(1i)-0.857)

Fracdo de bolhas pequenas na espuma (Garcia 2000)

Prop. do ar e da &gua simulados no Aspen a 1 atm e 25°C
AJ(i) =1 - 0.463*(sigma(i)/0.07282)**0.6*

(mil (1) /9.12E-4*1.845E-5/mig (1)) **
0.1*%(994.7/rhol(i))**0.6*(1.183/rhog(i))**0.1

N&do foi incluida correcdo de AJ quando mil>0.6E-3 e sigma<50E-3

Velocidade de subida das bolhas grandes (Prado 1990)
ulB(i) = Ua(i)/((1 - AJ(1))*E(i1)) - usb(i)*AJ(1)/(1-AJ(1))

Tempo de residéncia -
VERIFICAR SE hF > hJ sendo fazer (hF-hJ) = hF
IF (hF(i) .GT. hJ(i)) then
tG2S (i) = (hF(i)-hJ(i))/usb (i)
tG2L (1) = (hF(i)-hJ(i))/ulB (i)
ELSE
tG2S (i) = hF (i) /usb (i)
tG2L (1) = hF (1) /ulB (1)
endIF

NUT ZONA 2
NL2S (1) = 12*FTM(1i)*tG2S(i)**0.5/Dbs (1)
NL2L (1) = 12*FTM(1i)*tG2L(i)**0.5/Dbl (1)

ZONA 3

Tempo de residéncia
ulB3 (i) = Ua(i)/E (i)

tG3 (i) = Dbls(i)/uLB3 (i)

NUT Zona 3
NL3 (i) = 12*FTM (i) *tG3(1i)**0.5/Dbls (1)

ZONA 4
Tempo de residéncia
VERIFICAR SE hF > Dbls sendo fazer (hF-Dbls) = hF
IF (hF(i) .GT. Dbls(i)) then
tG4S (i) = (hF(i)-Dbls (1)) /usb (i)
tG4L (i) = (hF(i)-Dbls(i))/ulLB(i)
ELSE
tG4S (i) = hF (i) /usb(i)
tG4L (i) = hF (i) /ulB (i)
endIF

NUT zona 4
NL4S (1)=12*FTM (1) *tG4S (1) **0.5/Dbs (1)
NL4AL (1) =12*FTM (1) *tG4L (1) **0.5/Db1l (1)
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ZONA 5
tG5(1i)=hF (i) /uLB3 (1)
NL5 (1) =12*FTM (i) *£G5 (i) **0.5/Dbss (1)

ESTIMATIVA DA QUANTIDADE DE FUROS EM REGIME JET

FJ (Prado, 1990)

uA0 (i)=0.1*rhog (i) **-0.5*rhol (1) **0.692*hW**0.132*
dH**-0.26*f1**0.992* (QL (i) /LW) **0.27
uAl00(i)=1.1*rhog (i) **-0.5*rhol (1) **0.692*hW**0.132*
dH**-0.26*f1**0.992* (QL (i) /LW) **0.27

FJ1 (1)=(uA(i)-uA0(i))/ (uAl00 (i)-uAl(i))

FJ (Prado, 1987)
uatP(1)=(0.04302*rhog (i) **-0.5*rhol (i) **0.692*sigma (i) **0.06%*
£i**0.25% (QL (1) /LW) **0.05*dH**-0.1) * (2.58717*hW+0.86)

uAOP (1)=10.38*hW**0.132*dH**-0.26*£1**0.992* (QL (1) /LW) **0.27
uAl00P (1)=10.985549*uA0 (1)

FJP(1)=(uA (i) *dH**0.27/(103.65*fi* (hw**0.5* (QL (i) /LW))**0.27))
-0.1

Considerando FJ=60% gdo Ua=UatP transicdo (Prado, 1987)-em uso
FJ(i)=Ua (i) *0.6/UatP (i)

Maximizando FJ:
FJ(I)=0.05

Constantes FSB e FLB
FSB=165.65*dH**1.32*fi**1.33
FLB(i)=1-FJ(i)-FSB

Célculo da eficiéncia na fase liquida

NLFJ(i)=NL1 (i) -DLOG (1-(AJ (i) * (1-DEXP (-NL2S (i)))+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NL2L(1)))))

NLFLB(i)= NL3 (i) -DLOG(1-(AJ (i) * (1-DEXP (-NL4S (1i)))+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NL4L(i)))))

EL(i)=FJ (i) * (1-DEXP(-NLFJ (1)) )+FLB(i)* (1-DEXP (-NLFLB(1)))+
FSB* (1-DEXP (-NL5(i)))

FASE GAS
FATOR DA EQUAC&0 GERAL DE UNIDADES DE TM
FTMG (I)= (ML (I)*RHOG (I))/ (MG (I)*RHOL (I))

ZONA1
REYNOLDS NO JET
REJ(I)=UJ(I)*DJ(I)*RHOG(I)/MIG(I)

SCHIMIDT NA FASE GAS
SCG (I)=MIG(I)/ (RHOG (I)*DG)

COEFICIENTE DE TM NO GAS
KG1(I)=0.046* (DG/DJ(I))*REJ(I)**0.96*SCG(I)**0.44

COEFICIENTE DE TM NO LIQUIDO
KL1(I)=1.13*(DL/TG1(I))**0.5

NTU ZONA 1
NG1 (I)=FTMG(I)*KG1 (I)*NL1(I)/KL1(I)

ZONA 2,3,4,5

PEG2S (I)=DBS (I)*USB(I)/DG
PEG2L (I)=DBL (I)*ULB(I)/DG
PEG3 (I)=DBLS (I)*ULB3(I)/DG
PEG4S (I)=DBS (I)*USB(I)/DG
PEG4L (I)=DBL(I)*ULB(I)/DG
PEG5 (I)=DBSS (I)*Ubss (I) /DG

IF (PEG2S(I) .GT. 200) THEN
SH2S (I)=17.9
ELSE
SH2S(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG2S (I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG2S (I))) **2



ENDIF

IF (PEG2L(I) .GT. 200) THEN
SH2L(I)=17.9
ELSE
SH2L(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG2L (I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG2L(I))) **2
ENDIF

IF (PEG3(I) .GT. 200) THEN
SH3(I)=17.9
ELSE
SH3(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG3 (I)) -
5.640* (DLOG1O0 (PEG3(I))) **2
ENDIF

IF (PEG4S(I) .GT. 200) THEN
SH4S(I)=17.9
ELSE
SH4S (I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG4S(I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG4S (I)))**2
ENDIF

IF (PEG4L(I) .GT. 200) THEN
SH4L (I)=17.9
ELSE
SH4L(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG4L (I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG4L (I))) **2
ENDIF

IF (PEG5(I) .GT. 200) THEN
SH5(I)=17.9
ELSE
SH5(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG5(I) )~
5.640* (DLOG10 (PEG5 (I)) ) **2
ENDIF

COEFICIENTE DE TM NO GAS
KG2S (I)=SH2S(I)*DG/DBS (I)
KG2L (I)=SH2L(I)*DG/DBL (I)
KG3(I)=SH3(I)*DG/DBLS (I)
KG4S (I)=SH4S(I)*DG/DBS (I)
KG4L (I)=SH4L(I)*DG/DBL(I)
KG5 (I)=SH5(I)*DG/DBSS (I)

COEFICIENTE DE TM NO LIQUIDO
KL2S(I)=1.13*(DL/TG2S(I))**0.5
KL2L(I)=1.13* (DL/TG2L(I))**0.5
KL3(I)=1.13*(DL/TG3(I))**0.5
KL4S(I)=1.13*(DL/TG4S(I))**0.5
KL4L(I)=1.13*(DL/TG4L(I))**0.5
KL5(I)=1.13* (DL/TG5(I))**0.5

NUT ZONAS 2,3,4 E 5

NG2S (I)=FTMG (I)*KG2S(I)*NL2S(I)/KL2S(I)
NG2L (I)=FTMG (I)*KG2L(I)*NL2L(I)/KL2L(I)
NG3 (I)=FTMG(I)*KG3(I)*NL3(I)/KL3(I)
NG4S (I)=FTMG (I)*KG4S (I)*NL4S(I)/KL4S(I)
NG4L (I)=FTMG(I)*KG4L(I)*NL4L(I)/KL4L(I)
NG5 (I)=FTMG (I) *KG5 (I)*NL5(I)/KL5(I)

Caélculo da eficiéncia na fase gés

NGFJ (1) =NG1 (i) -DLOG (1- (AJ (1) * (1L-DEXP (-NG2S (i))) +

(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NG2L(1)))))

NGFLB (i)= NG3 (1) -DLOG (1- (AJ (i) * (1-DEXP (-NG4S(1i)))+

(1-AJ (1)) * (1-DEXP(-NG4AL(1)))))

EG(i)=FJ (i) * (1-DEXP (-NGFJ (1)) )+FLB (i) * (1-DEXP (-NGFLB (1)) )+

FSB* (1-DEXP (-NG5(1i)))

zona de spray (EG x 1,2) - (Garcia 2002)
EGs (1)=EG(i)*1.2

Efeito do arraste de liquido pelo vapor (£i=0,182)-(Garcia 2002)

psi(i)=1.9771*FF(i)-1.4857
IF (psi(i) .LT. 0) then
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psi(i)=0
endIF
Ew(i) = EGs(i)/ (1+EGs (i)*psi(i)/(1-psi(i)))

Efeito da baixa vazdo (weeping) (Garcia 2002)
psil(1i)=-0.9333*FF(i)+0.94
Ewl (i) = Ew(i)/(1+Ew (i) *psil(i)/(l-psil(i)))

Método de Xu et al (1994)

NGXu (1)=0.27*EXu (1) * (DG*hLXu (1) / ((1-EXu(i))*Ua(i))) **0.5%*
(rhol (i) **2*rhog(i))**0.2*Ua (1) **0.4/
((1-EXu(i))**0.5*fi**1.32*sigma (i) **0.6*mig (i) **0.1)

NLXu (i) = 7.0*EXu(i)* (DL*hLXu (i) *Aa/QL(1i))**0.5*
(rhol (i) **2*rhog(i))**0.2*Ua (1) **0.4/
((1-EXu(i))*fi**1.32*sigma (i) **0.6*mig (i) **0.1)

NOGXu (i)=1/((1/NGXu(i))+ (lamb (i) /NLXu(i)))
EOGXu (1) =1-DEXP (-NOGXu (i) )

EOGXuw (1) = EOGXu (i) / (1+EOGXu (i) *psi(i)/ (1-psi(i)))
EOGXul (i) = EOGXuw (i) / (1+EOGXuw (i) *psil (i) / (1-psil(i)))

CALCULO DA EFICI&NCIA (Garcia=Ewl(i), c/ spray=Egs (i)
e Xu = EOGXu (i), c¢/ arraste EOGXul (1))
EFI(I) = Ewl(I)

Eficiéncia Global

EOG (1) =DLOG (1+Ewl (i) * (lamb (i) -=1) ) /DLOG (lamb (1))
EOG3 (1) =DLOG (1+Ew (i) * (lamb (i) -1)) /DLOG (lamb (1))
EOG4 (1) =DLOG (1+Egs (i) * (lamb (1) -1) ) /DLOG (lamb (1))
EOG5 (1) =DLOG (1+EOGXul (i) * (lamb (i) -1)) /DLOG (lamb (i) )
EOG6 (1) =DLOG (1+EOGXuw (1) * (lamb (1) -1) ) /DLOG (lamb (i) )
EOG7 (1) =DLOG (1+EOGXu (i) * (lamb (i) -1) ) /DLOG (lamb (1))

SUM1 = SUM1 + Fs (i)
Fsavg = SUM1/ (NP-1)

SUM2 = SUM2 + lamb (i)
lambvg = SUM2/ (NP-1)

SUM = SUM + EOG (1)
EOGC = SUM/ (NP-1)

SUM3 = SUM3 + EOG3 (i)
EOGC3 = SUM3/ (NP-1)

SUM4 = SUM4 + EOGA4 (i)
EOGC4 = SUM4/ (NP-1)

SUM5 = SUM5 + EOGS5 (1)
EOGCS5 = SUM5/ (NP-1)

SUM6 = SUM6 + EOG6 (i)
EOGC6 = SUM6/ (NP-1)

SUM7 = SUM7 + EOG7 (1)
EOGC7 = SUM7/ (NP-1)

SUM8 = SUM8 + FF (i)
FFAVG = SUM8/ (NP-1)

SUM9 = SUM9 + FJ(i)
FJAVG = SUM9/ (NP-1)

SUM10 = SUM10 + FJ1 (i)
FJ1AVG = SUM10/ (NP-1)

END DO

CALCULO DA EFICIENCIA GLOBAL POR SECOES
SUM = 0.0

DO i = 2, NF-1

SUM = SUM + EOG (i)

END DO



EOGC1 = SUM/ (NF-2)
SUM = 0.0

DO i = NF, NP

SUM = SUM + EOG (i)
END DO

EOGC2 = SUM/ (NP-NF+1)

VARIAVEIS DE SAIDA

D3 — Fracionadora de C6

QL
QG
ML
MG
RHOL
RHOG
SIGMA
MWL
MWG
MIL
MIG
X

Y

C

Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec
Block-Vec

INICIO

NP = 61

NF = 31

T 0.0025
DH = 0.040
D =1.85
AH = 0.37824

DL = 6.55E-9

TS .500

w .264

hw = 0.052

DG = 3.20E-6

ADFR 0.0807
Z = 1.35

I
I WwWoroo o

AREA
AT =

TOTAL

AREA
AA =

DE BORBULHAMENTO
AT - 2* (ADFR*AT)

AREA
AN =

LIQUIDA (NET)
AT - ADFR*AT

LARGURA DO DOWNCOMER
LDC = (D - 2)/2

Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01
Block=122T01

((3.1416*D**2)/ 4)
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Variable=L-VOLFLOW Sentence=HYDRAULIC
Variable=V-VOLFLOW Sentence=HYDRAULIC
Variable=L-MASSFLOW Sentence=HYDRAULIC
Variable=V-MASSFLOW Sentence=HYDRAULIC
Variable=RHOL Sentence=HYDRAULIC
Variable=RHOV Sentence=HYDRAULIC
Variable=SIGMA Sentence=HYDRAULIC
Variable=AVMWL Sentence=HYDRAULIC
Variable=AVMWV Sentence=HYDRAULIC
Variable=MUL Sentence=HYDRAULIC
Variable=MUV Sentence=HYDRAULIC
Variable=X Sentence=COMPS

Variable=Y Sentence=COMPS

(=ATIVA)

FRA¢aO DE AREA PERFURADA DO PRATO

FI = AH/AA

Numero de componentes
ic = 19

Indice dos componentes chaves leve

iL = 5
iH = 8

(iL) e pesado (iH)

Composicao da mistura pseudo-binaria
Y1k (1)=Y(iL) /(Y (iL)+Y (iH))
X1k (1)=X(iL) /(X (iL) +X (iH))

SUM = 0.0
suMl = 0.0
SuM2 = 0.0
SUM3 = 0.0
suM4 = 0.0
0.0

SUMS =



SUM6 = 0.0
SuM7 = 0.0
sum8 = 0.0
sum9 = 0.0

DO I =2 , NP

Inclinacao da curva de equilibrio

Y1k (i)=Y (iL+(i-1) *iC) /(Y (1iL+ (i-1)*iC)+Y (iH+ (i-1)*iC))
X1k (1) =X (1L+(i-1)*iC) /(X (1L+(i-1) *iC)+X (iH+ (1i-1) *iC))
m(i) = (Ylk(i)-Y1lk(i-1))/(X1lk(i)-X1k(i-1))
m(35)=m(34)

m(36)=m(34)

m(37)=m(34)

m(38)=m(34)

m(39)=m(34)

m(40)=m(34)

Fator de esgotamento
lamb (i) = m(i)* ((MG(I)/MWG(I))/ (ML(I)/MWL(I)))

VELOC SUP BASEADO NA AREA NET
US(I) = QG(I)/AN

VELOC. SUP. BASEADA NA AREA ATIVA.
UA(I)=0QG(I)/AA

FATOR F'S
Fs(i)=Ua (i) *rhog (i) **0.5

VELOCIDADE NOS FUROS
UH(I) = QG(I)/AH

PARAMETRO DE FLUXO
FP(I) = (ML(I)/MG(I))* (RHOG(I)/RHOL(I))**0.5

ALTURA DA ESPUMA

FATOR PARA CALCULO DA ALTURA DO LIQUIDO CLARO
RHOM (I)=(RHOG (I)/ (RHOL (I)-RHOG(I)))
ALPH (I)=DEXP (-12.55* (UA(I)*RHOM(I)**0.5)**0.91)

FATOR PARA CALCULO DA ALTURA DO LIQUIDO CLARO
C=0.50+0.438*DEXP (-137.8*HW)

ALTURA DO LIQUIDO CLARO, BENNETT ET AL (1983) EM USO CHAN
HL1 (I)=ALPH(I)* (HW+C* (QL(I)/ (LW*ALPH(I)))**0.67)

ALTURA DO LIQUIDO CLARO, DHULESIA (1984) EM USO GARCIA
HL(I)=0.42* (QL(I)/ (LW*UA(I))* (RHOL(I)/RHOG(I))**0.5)**0.33*
HW**0.67

ALTURA DO LIQ. CLARO, BRAMBILLA ET AL. (1969)
HL2(1)=0.74*hW-0.0145*Fs (1)+1.66*QL (i) /Lw+0.003

ALTURA DO LIQ. CLARO DINAMICO, LOCKETT EQ 3.7
HLD (I)=HL (I)-UA(I)*RHOG(I)* (UH(I)-UA(I))/ (RHOL(I)*9.81)

ALTURA DA ESPUMA, TODD & VAN WINKLE (1972)
HF (I)=0.076+32.6*FS(I)**2/(RHOL(I)-RHOG(I))+0.82*HLD(I)

PROROSIDADE
E(I)=1-HL(I)/HF(I)

FATOR DE INUNDACAO
FATOR DE CAPACIDADE, TREYBAL (1968)

CSB(I)=(0.0744*TS+0.0117)* (DLOG10 (FP(I)**-1))+0.0304*TS+0.0153

F(i)=1/(1+1.4* ((RHOL(I)-RHOG(I))/RHOG(I))**0.5)

Cl(1)=0.445*(1-£(1))* (sigma (i) *1000/ (RHOL(I)-RHOG(I)))**0.25
-1.4*(Q1 (i) /AR)

C2(1)=0.356*(1-£(1))* (sigma (i) *1000/ (RHOL (I) -RHOG(I)))**0.25

VELOCIDADE DE INUNDA¢aO - LOCKETT
UF(I) = CSB(i)*(SIGMA(I)/0.02)**0.2*
((RHOL (I)-RHOG(I))/RHOG(I))**0.5*(FI/0.1)**0.44
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FATOR DE INUNDAc¢aO
FF(I) = US(I)/UF(I)

FASE LIQUIDA

ZONA 1

FRACAO DE FUROS PASSANDO VAPOR, PRADO 1990
Xf(I)=1-1836.97*UH(I)**-1.602* (QL(I)/LW)**0.524*HW**0.292
Figura 5-6 (Prado,1987)

Xf(1)=0.90

Segundo Garcia 1999, pg 183, FLC=0, Xf=1,0

Xf(i)=1.0

DIAMETRO DO JET

DJ(I)=1.1*DH+0.25*HL(I)

VELOCIDADE DO JET COM "Xf" AO INVES DE (1-FLC)
UJ(I)=(UH(I)*DH**2)/(Xf(I)*DJ(I)**2)

REYNOLDS NO FURO
REH (I)=DH*UH (I)*RHOG (I)/MIG(I)

ALTURA DO JET - Garcia 2000
HJI(I)=1.1E-3*dH**0.2*Reh (I)**0.46

TEMPO RESID&NCIA ZONA 1
TG1(I)=HJ(I)/UJ(I)

FATOR DA EQUAc¢&aO GERAL DE UNIDADES DE TM
FTM(I) = (RHOL(I)*MG(I)*DL**0.5)/
(3.1416**0.5*RHOG (I) *ML(I))

NTUL ZONA 1
NL1(I) = (8*FTM(I)*TGLl(I)**0.5)/DJ(I)

ZONA 2

DIAMETRO DAS BOLHAS

Didmetro de bolhas pequenas (Garcia 2000)

Dbs (1)=3.34/(UA(1)*9.8)**0.4* (sigma (i) /rhol (i))**0.6*
(mil (i) /mig(i))**0.1

Didmetro de bolhas grandes (Garcia 2000) ao invés de
Dbl (i)=Dbs (i) * (0.83+41.5* (sigma (i) **0.6*
(mil (i) /rhog(i))**0.1))

DIAMETRO MEDIO SAUTER DAS BOLHAS (Garcia 2000) nova correl.
Fator de corregéo
IF (sigma (i) .GT. 5E-3) then
sigCSB (i) =1
ELSE
sigCSB(i)=3*sigma (i) **0.6
endIF

IF (mil(i) .GT. 0.6E-3) then
milCSB(1)=4.13*mil (i) **1.5
ELSE
milCSB (i) =1
endIF

Como hW > 0,0254 entdo hWCSB=1.0
Fi3(i)= 1.0 * milCSB(i) * sigCSB (1)

Caélculo de Dbls e Dbss
Dbls (i)=£fi3(1i)*0.605*dH**0.84*uH (1) **0.18/ ((QL(1)/LW)**0.07)
Dbss (1)=fi3 (1) *0.660*dH**0.84*uH (1) **0.085/ ((QL (1) /LW)**0.08)

VELOCIDADE TERMINAL DAS BOLHAS - Garcia 2000
Numero de Eotvos

Eo(i) = 9.8*(rhol(i)-rhog(i))*Dbs(i)**2/sigma (1)
Eol (i) = 9.8* (rhol(i)-rhog(i))*Dbss(i)**2/sigma (1)

Numero de Morton
Mo (i) = 9.81*mil(I)**4* (rhol(i)-rhog(i))/ (rhol (i)**2%*
sigma (1) **3)

Constante H
H(i)=4/3*Eo (i) *Mo (i) **-0.149* (mil(i)/9.12E-4)**-0.14
H1(i)=4/3*Eol (i)*Mo(1i)**-0.149* (mil (i) /9.12E-4)**-0.14
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IF (H(i) .GT. 59.3) then
J(1)=3.42*H(1)**0.441
ELSE
J(1)=0.94*H(1)**0.757
endIF

IF (H1(i) .GT. 59.3) then
J1(1)=3.42*H1 (i) **0.441
ELSE
J1(1)=0.94*H1 (i) **0.757
endIF

Veloc. terminal das bolhas peqg nas zonas 2 e 4 (Garcia 2000)
uSB(i)=mil(i)/ (rhol (i) *Dbs(i))*Mo(i)**-0.149*(J(1i)-0.857)

Velocidade terminal das bolhas Dbss na zonas 5 (Garcia 2000)
ubss (i)=mil (i) / (rhol (i) *Dbss (i) ) *Mo (i) **-0.149* (J1(1i)-0.857)

Fragdo de bolhas pequenas na espuma (Garcia 2000)

Prop. do ar e da &gua simulados no Aspen a 1 atm e 25°C
AJ(1i) = 1 - 0.463*(sigma(i)/0.07282)**0.6%*

(mil (1) /9.12E-4*1.845E-5/mig (1)) **
0.1*(994.7/rhol(i))**0.6*(1.183/rhog(i))**0.1

Ndo foi incluida correcdo de AJ quando mil>0.6E-3 e sigma<50E-3

Velocidade de subida das bolhas grandes (Prado 1990)
ulB(i) = uS(i)/((1 - AJ(1))*E(i1)) - uSB(i)*AJ(i)/(1-AJ (1))

Tempo de residéncia -
VERIFICAR SE hF > hJ sendo fazer (hF-hJ) = hF
IF (hF(i) .GT. hJ(i)) then
tG2S (i) = (hF(i)-hJ(i))/uSB(1)
tG2L (1) = (hF(1i)-hJ (1)) /ulB (1)
ELSE
tG2S (i) = hF (i) /uSB(i)
tG2L (1) = hF (i) /ulB(1)
endIF

NUT ZONA 2
NL2S (1) = 12*FTM(i)*tG2S(i)**0.5/Dbs (1)
NL2L (1) = 12*FTM(1i)*tG2L(i)**0.5/Dbl (1)

ZONA 3

Tempo de residéncia
ulB3 (i) = uS(i)/E(1)

tG3 (i) = Dbls (i) /ulB3(1)

NUT Zona 3
NL3 (i) = 12*FTM(i)*tG3(1i)**0.5/Dbls (1)

ZONA 4
Tempo de residéncia
VERIFICAR SE hF > Dbls sendo fazer (hF-Dbls) = hF
IF (hF(i) .GT. Dbls(i)) then
tG4S (i) = (hF(i)-Dbls(i))/uSB (i)
tG4L (i) = (hF(i)-Dbls(i))/ulB (i)
ELSE
tG4S (1) = hF (1) /uSB (1)
tG4L (i) = hF (i) /ulB (i)
endIF

NUT zona 4
NL4S (1)=12*FTM (i) *tG4S (i) **0.5/Dbs (1)
NL4AL (1) =12*FTM (1) *tG4L (1) **0.5/Dbl (1)

ZONA 5
tG5(1)=hF (i) /ulLB3 (i)
NL5 (1)=12*FTM (1) *tG5 (1) **0.5/Dbss (1)

ESTIMATIVA DA QUANTIDADE DE FUROS EM REGIME JET

FJ (Prado, 1990)
uA0 (1)=0.1*rhog (i) **-0.5*rhol (1) **0.692*hW**0.132*
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dH**-0.26*£1**0.992* (QL (1) /LW) **0.27
uAl00(i)=1.1*rhog (i) **-0.5*rhol (i) **0.692*hW**0.132*
dH**-0.26*£1**0.992* (QL (1) /LW) **0.27
FJ1(i)=(uA(i)-uA0(i))/ (uAl00 (i)-uAl (1))

FJ (Prado, 1987)
uatP(i1)=(0.04302*rhog (i) **-0.5*rhol (i) **0.692*sigma (i) **0.06%*
£i**0.25% (QL (1) /LW) **0.05*dH**-0.1) * (2.58717*hW+0.86)

UAOP (1)=10.38*hW**0.132*dH**-0.26*£i**0.992* (QL (i) /LW) **0.27
uAl00P (1)=10.985549*uA0 (1)

FJP(1)=(uA (i) *dH**0.27/(103.65*fi* (hw**0.5* (QL (1) /LW))**0.27))
-0.1

Considerando FJ=60% gdo Ua=UatP transicdo (Prado, 1987)-em uso
FJ(i)=Ua (i) *0.6/UatP (i)

Maximizando FJ:
FJ(I)=0.77

Constantes FSB e FLB
FSB=165.65*dH**1.32*fi**1.33
FLB(i)=1-FJ(i)-FSB

Calculo da eficiéncia na fase liquida

NLFJ (1) =NL1 (i) -DLOG (1- (AJ (1) * (L-DEXP (-NL2S (i)) )+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NL2L(1)))))

NLFLB(i)= NL3 (i) -DLOG(1-(AJ (i) * (1-DEXP (-NL4S(i)))+
(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NL4L(1)))))

EL(1)=FJ (i) * (1-DEXP (-NLFJ (i) ))+FLB (1) * (1-DEXP (-NLFLB (1)) ) +
FSB* (1-DEXP (-NL5 (1) ))

FASE GAS
FATOR DA EQUAGCA0 GERAL DE UNIDADES DE TM
FTMG (I)= (ML (I)*RHOG (I))/ (MG (I)*RHOL(I))

ZONA1
REYNOLDS NO JET
REJ(I)=UJ(I)*DJ(I)*RHOG(I)/MIG(I)

SCHIMIDT NA FASE GAS
SCG(I)=MIG(I)/ (RHOG (I)*DG)

COEFICIENTE DE TM NO GAS
KG1(I)=0.046* (DG/DJ(I))*REJ(I)**0.96*SCG(I)**0.44

COEFICIENTE DE TM NO LIQUIDO
KL1(I)=1.13*(DL/TG1(I))**0.5

NTU ZONA 1
NG1 (I)=FTMG(I)*KG1 (I)*NL1(I)/KL1(I)

ZONA 2,3,4,5

PEG2S (I)=DBS (I)*USB(I)/DG
PEG2L (I)=DBL (I)*ULB(I)/DG
PEG3 (I)=DBLS (I)*ULB3(I)/DG
PEG4S (I)=DBS (I)*USB(I)/DG
PEG4L (I)=DBL(I)*ULB(I)/DG
PEG5 (I)=DBSS (I) *Ubss (I) /DG

IF (PEG2S(I) .GT. 200) THEN
SH2S (I)=17.9
ELSE
SH2S(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG2S (I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG2S (I)))**2
ENDIF

IF (PEG2L(I) .GT. 200) THEN
SH2L(I)=17.9
ELSE
SH2L (I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG2L(I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG2L (I))) **2
ENDIF



IF (PEG3(I) .GT. 200) THEN
SH3(I)=17.9
ELSE
SH3(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG3(I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG3 (I)))**2
ENDIF

IF (PEG4S(I) .GT. 200) THEN
SH4S(I)=17.9
ELSE
SH4S (I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG4S (I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG4S (I))) **2
ENDIF

IF (PEG4L(I) .GT. 200) THEN
SH4L (I)=17.9
ELSE
SH4L(I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG4L (I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG4L (I))) **2
ENDIF

IF (PEG5(I) .GT. 200) THEN
SH5 (I)=17.9
ELSE
SH5 (I)=-11.878+25.879*DLOG10 (PEG5 (I)) -
5.640* (DLOG10 (PEG5(I))) **2
ENDIF

COEFICIENTE DE TM NO GAS
KG2S (I)=SH2S(I)*DG/DBS (I)
KG2L (I)=SH2L(I)*DG/DBL (I)
KG3 (I)=SH3(I)*DG/DBLS (I)
KG4S (I)=SH4S (I)*DG/DBS (I)
KG4L (I)=SH4L(I)*DG/DBL(I)
KG5 (I)=SH5(I)*DG/DBSS (I)

COEFICIENTE DE TM NO LIQUIDO
KL2S(I)=1.13*(DL/TG2S(I))**0.5
KL2L(I)=1.13* (DL/TG2L(I))**0.5
KL3(I)=1.13*(DL/TG3(I))**0.5
KL4S(I)=1.13*(DL/TG4S(I))**0.5
KL4L(I)=1.13*(DL/TG4L(I))**0.5
KL5(I)=1.13* (DL/TG5(I))**0.5

NUT ZONAS 2,3,4 E 5

NG2S (I)=FTMG(I)*KG2S(I)*NL2S(I)/KL2S(I)
NG2L (I)=FTMG (I)*KG2L(I)*NL2L(I)/KL2L(I)
NG3 (I)=FTMG(I)*KG3(I)*NL3(I)/KL3(I)
NG4S (I)=FTMG (I)*KG4S (I)*NL4S(I)/KL4S(I)
NG4L (I)=FTMG(I)*KG4L (I)*NL4L(I)/KL4L(I)
NG5 (I)=FTMG(I)*KG5(I)*NL5(I)/KL5(I)

Célculo da eficiéncia na fase gés

NGFJ (1) =NG1 (i) -DLOG (1~ (AJ (i) * (L-DEXP (-NG2S (i))) +

(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NG2L(1)))))

NGFLB (i)= NG3 (i) -DLOG (1- (AJ (i) * (1-DEXP (-NG4S(i)))+

(1-AJ (1)) * (1-DEXP (-NG4L(1)))))

EG(i)=FJ (i) * (1-DEXP (-NGFJ (1)) )+FLB (i) * (1-DEXP (-NGFLB (1)) )+

FSB* (1-DEXP (-NG5(1i)))

METODO DE CHAN E FAIR (1984)

TEMPO DE RESIDENCIA DO VAPOR
TG(I)=((1-ALPH(I))*HL1(I))/ (ALPH(I)*UA(I))

NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA DA FASE VAPOR
NG (I)=(10300-8670*FF (I))*FF(I)*SQRT (DG/HL1 (I))*TG(I)

TEMPO DE RESIDENCIA DO LIQUIDO
TL(I)=HL1(I)*Z*LW/QL(I)

NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA DA FASE LIQUIDA

NL (I)=19700*DL**0.5* (0.4*FS(I)+0.17)*TL(I)

NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA GLOBAL
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NOG (I)=1/ ((LAMB(I) /NL(I))+(1/NG(I)))

EFICIENCIA DE PONTO
EG1 (I)=1-EXP(-NOG(I))

MODELO DE MISTURA (EG PARA EMV)
DIFUSIVIDADE TURBULENTA, MOLNAR (1974)
DE(I)=(0.0005+0.01285*UA(I)+6.32*QL(I)/LW+0.312*HW) **2

NUMERO DE PECLET, LOCKETT
PE(i)=(ML(I)/MWL(i))*D/(LW*HL(I)* (RHOL(I)/MWL(I))*DE(I))
PE1 (i)=(ML(I)/MWL(i))*D/ (LW*HL1 (I)* (RHOL(I)/MWL(I))*DE(I))

VERIFICAR TIPO DE FLUXO NO PRATO
IF (PE(i) .GT. 20) THEN

CALCULO DE EMV PARA PLUG FLOW
EMV (I)=(DEXP (LAMB (I)*EG(I))-1)/LAMB(I)

ELSE
FATOR N
N(I)=(PE(I)/2)* (SQRT (1+(4*LAMB(I)*EG(I)/PE(I)))-1)

CALCULO DE N+PE=cteT
cteT (I)=N(I)+PE(I)
CALCULO DE EMV PARA MISTURA PARCIAL
EMV (I)=EG(I)* ((1-EXP(-cteT(I)))/ (cteT(I)*
(l+cteT (I)/N(I)))+
(EXP(N(I))-1)/N(I)*(1+N(I)/cteT(I)))
ENDIF

IF (PE1(i) .GT. 20) THEN
CALCULO DE EMV1 PARA PLUG FLOW
EMV1 (I)=(DEXP(LAMB (I)*EG1(I))-1)/LAMB(I)

ELSE
FATOR N1
N1(I)=(PE1(I)/2)* (SQRT (1+(4*LAMB(I)*EG1(I)/PE1(I)))-1)

CALCULO DE N1+PE1=T1
cteTl1 (I)=N1(I)+PEL (I)
CALCULO DE EMV1 PARA MISTURA PARCIAL
EMV1 (I)=EG1 (I)* ((1-EXP(-cteT1(I)))/ (cteTl(I)*
(I+cteT1(I)/N1(I)))+
(EXP (N1 (I))-1)/N1(I)* (1+N1(I)/cteTl(I)))
ENDIF

ARRASTE DE LIQUIDO (SPRAY ENTRAINMENT), ZUIDERWEG (1982)
HB (I)=HL(I)*(265* (UA(I)/(9.81*HL(I))**0.5%*

(RHOG (I) /RHOL(I))**0.5)**1.7+1)
HB1 (I)=HL1(I)* (265* (UA(I)/(9.81*HL1(I))**0.5%

(RHOG (I) /RHOL(I))**0.5)**1.7+1)

LE(I)=1E-8* (HB(I)/TS)**3* (UH(I)/ (QL(I)/AA))**2
LE1 (I)=1E-8* (HB1 (I)/TS)**3* (UH(I)/ (QL(I)/ARA))**2

EFICIENCIA APARENTE A PARTIR DA EFIC. DRY, COLBURN (1936)
EMVA (I)=EMV (I)/ (1+LE(I)*EMV(I))
EMVAL (I)=EMV1 (I)/ (1+LE1(I)*EMV1(I))

ESTIMATIVA DE WEEPING (Lockett pg. 115)
Frh(i)=uH (i) * (rhog (i) /(9.81*hL (i) * (rhol (i) -rhog(i))))**0.5
Weep (1)=0.020*Frh (i) **-1-0.030

CALCULO DA EFICIENCIA (Garcia=EMVA (i) e Chan = EMVAl (i) )
EFI(I) = EMVa(I)

RESTRICAO QUANDO A EFICIENCIA E > 1, POIS ASPEN NAO ACEITA
IF (EFI(i) .GT. 1.0) THEN
EFI(I)=1
ELSE
EFI(I) = EMva(I)
END IF

Eficiéncia Global

EOG (1) =DLOG (1+EMVA (1) * (lamb (1) -1) ) /DLOG (lamb (i) )
EOG3 (1)=DLOG (1+Eg (i) * (lamb (i) -1)) /DLOG (lamb (1))
EOG4 (1) =DLOG (1+EMVAI (i) * (lamb (i) -1) ) /DLOG (lamb (1))
EOGS5 (1) =DLOG (1+Egl (i) * (lamb (i) -1)) /DLOG (lamb (i) )
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SUM1 = SUM1 + Fs (i)
Fsavg = SUM1/ (NP-1)

SUM2 = SUM2 + lamb (i)
lambvg = SUM2/ (NP-1)

SUM = SUM + EOG (1)
EOGC = SUM/ (NP-1)

SUM3 = SUM3+ EOG3 (i)
EOGC3 = SUM3/ (NP-1)

SUM4 = SUM4 + EOGA4 (1)
EOGC4 = SUM4/ (NP-1)

SUM5 = SUM5 + EOGS5 (i)
EOGCS5 = SUM5/ (NP-1)

SUM6 = SUM6 + weep (1)
weepvg = SUM6/ (NP-1)

SUM7 = SUM7 + f£f(i)
FFavg = SUM7/ (NP-1)

SUM8 = SUM8 + fj (i)
Fjavg = SUM8/ (NP-1)

SUM9 = SUM9 + £31 (i)
Fjlavg = SUM9/ (NP-1)

END DO

CALCULO DA EFICIENCIA GLOBAL POR SECOES
SUM = 0.0

DO i = 2, NF-1

SUM = SUM + EOG (i)

END DO

EOGC1 = SUM/ (NF-2)

SUM = 0.0

DO i = NF, NP

SUM = SUM + EOG (1)
END DO

EOGC2 = SUM/ (NP-NF+1)

VARIAVEIS DE SAIDA



